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Les travaux présentés dans ce mémoire se sont déroulés dans le cadre d'une collaboration entre le 
Laboratoire de Génie Chimique (LGC UMR 5503) d’une part, la société ENGIE et le CEA Grenoble 
d’autre part. Ils ont été réalisés au sein du Laboratoire de Génie Chimique et complètent ceux effectués 
dans le cadre de la thèse de Detournay (2011). Ces-derniers, réalisés dans le cadre du programme de 
recherche GAYA, ont permis de concevoir et construire au sein du LGC un pilote de vapogazéification 
de biomasse en lit fluidisé circulant de 20 kg.h-1 de capacité. Au cours de cette thèse de nombreux 
modèles numériques (0D, 1D bulle émulsion, bilan de population et CFD) ont été établis afin de 
répondre aux besoins techniques d’aide à la conception des lits fluidisés circulants appliqués à la 
vapogazéification de la biomasse. L’exploitation de ce pilote expérimental à froid a permis de mettre en 
évidence et d’étudier de nombreux phénomènes physiques : hydrodynamique du fonctionnement en 
boucle des lits fluidisés croisés, attrition de particules, mélange et ségrégation de la biomasse et du média 
caloporteur. 
Ce pilote hydrodynamique est modifié et instrumenté pour être utilisé comme : 
 Un banc d’essais hydrodynamiques pouvant fonctionner à haute température (entre 300 °C et 
950 °C) ; 
 Une unité de production de gaz de synthèse par gazéification de biomasse, associée à des 
analyseurs permettant de caractériser la composition des gaz et condensables produits par la 
conversion thermochimique de la biomasse. 
Le besoin de ce projet est d’avancer significativement dans la compréhension des phénomènes couplés 
se déroulant en lit fluidisé circulant : hydrodynamique associée à différents phénomènes liés à la 
conversion thermochimique de la biomasse : pyrolyse, réactions en phase gaz, gazéification ou 
combustion du charbon. Cette compréhension passera par un travail expérimental étroitement associé à 
un travail de modélisation. 
1. Contexte et problématique 
Dans un contexte de développement accéléré des énergies renouvelables, la conversion thermochimique 
de la biomasse par gazéification représente actuellement l’une des voies de valorisation les plus 
prometteuses. Fortement développée dans les années 80 à partir de charbon minéral, l’adaptation de la 
filière technologique à la biomasse se heurte actuellement à plusieurs verrous technologiques. Le 
manque d’opération de démonstrations industrielles dans le domaine de la gazéification de biomasse 
aboutit notamment en France à une stagnation de la filière. Ce constat est d’autant plus problématique 
que la France, à travers l’UE, s’est engagée à atteindre à brève échéance des objectifs de production très 
ambitieux de biocombustibles et d’électricité « verte ». Disposant de rendements élevés et de modes de 
valorisation diversifiés (électricité « verte », bio-méthane, biocarburants, hydrogène « vert »), la voie 
thermochimique dispose de nombreux atouts pour peser dans le paysage énergétique de demain et 
constituer une alternative crédible aux énergies fossiles. Cependant, des efforts de recherche et 
développement restent encore nécessaires avant que cette filière prometteuse n’atteigne la maturité 
technologique et économique indispensable à son émergence à l’échelle industrielle. 
La conversion thermochimique à haute température (> 700 °C) de la biomasse est une voie alternative 
aux énergies fossiles (pétrole, charbon) pour la fabrication de produits à haute valeur énergétique 
directement utilisables en tant que carburants (gaz de synthèse, carburants liquides) ou pour la 
fabrication de produits intermédiaires utilisés par les procédés de synthèse (Fisher Tropsch, ...). Les 
techniques de gazéification de la biomasse sont à la fois complexes et variées. Elles font appel à un 
savoir-faire qui ne s’improvise pas et qui manque encore de recul sur le plan scientifique et technique. 
Elles sont de trois types : les lits fixes, les lits fluidisés et les lits à flux entrainés. Le principal avantage 
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des procédés à lits fixes réside dans leur simplicité de mise en œuvre. Cependant, ils ne s’appliquent en 
général que pour des installations à usage thermique dans le cas du contre-courant, et pour des 
installations de cogénération de petites et moyennes puissances (< 500 kWe) pour le co-courant.  
Les fondamentaux techniques des procédés à lits fluidisés, développés dans les années 1980 pour la 
gazéification du charbon, sont en cours d’adaptation à la biomasse. Cette dernière, préalablement broyée 
(0,5 – 6 cm) et partiellement séchée, est introduite dans un lit de media solide (sable, catalyseur, …) qui 
améliore les transferts. Ces procédés sont également plus flexibles que les lits fixes au niveau de la 
nature et du conditionnement de la biomasse entrante. Ils apportent également des améliorations 
majeures sur l’efficacité de conversion et le rendement énergétique global ainsi que sur le contrôle de la 
réaction et de la charge dans le réacteur. Les procédés à lit fluidisé peuvent être classés en trois catégories 
selon le régime de fluidisation : les lits fluidisés denses, les lits fluidisés circulants et les lits entraînés. 
On assiste aujourd’hui à une situation où les installations de gazéification de petite puissance sont 
quasiment toutes tournées vers le lit fixe à co-courant et les unités de grosses puissances, vers le lit 
fluidisé. La Figure 1.1 ci-dessous illustre ce constat et précise les plages de puissances escomptables en 
fonction du type de procédé. 
 
Figure 1.1: Classification des procédés de gazéification par plage de puissance (Rensfelt (2001)). 
Encore loin d’atteindre la maturité des lits fixes mais disposant de potentialités plus prometteuses, les 
lits fluidisés concentrent actuellement une grande partie des efforts de recherche. Ces procédés 
présentent des avantages techniques et économiques majeurs par rapport aux lits fixes et apparaissent 
plus pertinents dans le cadre d’une valorisation du gaz de synthèse en cogénération (PCI du gaz élevé) 
ou en production catalytique de bio-méthane. 
Deux visions industrielles complémentaires émergent actuellement sur la filière thermochimique : 
 La gazéification en lit fluidisé très haute température (> 1200 °C) avec une valorisation du gaz 
de synthèse en Fischer-Tropsch en biocarburants liquides. La synthèse Fischer-Tropsch est 
actuellement centrée sur des procédés très haute température destinés à produire un gaz riche en 
H2 et CO, dépourvu de méthane et d’espèces condensables telles que les « goudrons ». Ces 
procédés de gazéification sont généralement de type lits entraînés sous pression et fonctionnent 
à des températures supérieures à 1200 °C ; 
 La gazéification en lit fluidisé haute température (800 – 950°C) avec une valorisation soit en 
cogénération, soit en production de Gaz naturel « vert » (GNS) ou en production de mélanges 
méthane/hydrogène « verts ». Ces procédés permettent de conserver le méthane produit à l’issue 
 







1 kW 10 kW 100 kW 1 MW 10 MW 100 MW 1 000 MW
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de la gazéification, tout en éliminant partiellement les « goudrons » formés et les autres espèces 
indésirables par reformage catalytique complété par un lavage à froid. La présence d’une 
proportion élevée de méthane (> 10 %) permet d’obtenir un gaz de synthèse dont le PCI élevé 
(~ 12,5 MJ.Nm-3) est valorisable aisément en cogénération. Le rapport [H2]/[CO] élevé (> 2) 
associé à la production importante de méthane au cours de la gazéification rend également 
particulièrement attractive une valorisation ultérieure en méthanation. 
Les modes de valorisation en cogénération et méthanation apparaissent donc très complémentaires et 
permettent de capitaliser le savoir-faire et l’expérience acquise sur la gazéification de biomasse en lit 
fluidisé, avec un ajustement adéquat de l’étape de purification du gaz de synthèse (Figure 1.2). 
 
Figure 1.2: Représentation schématique de la filière du bio-méthane et des débouchés possibles pour la filière de 
la valorisation de la biomasse. 
2. Projet GAYA : Biocarburants de 2ème génération 
2.1. Objectifs 
Le développement des énergies renouvelables et de la biomasse en particulier, est un enjeu majeur que 
le projet GAYA souhaite transformer en relais de croissance pour la France et l’Europe, par la création 
d’une filière innovante et performante de production de biométhane à partir de gazéification de 
biomasse. 
Ce projet est soutenu financièrement par l’ADEME et coordonné par ENGIE (anciennement GDF 
SUEZ). Il est labellisé par le pôle de compétitivité TENERRDIS (Technologies Énergies Nouvelles 
Énergies Renouvelables Rhône-Alpes, Drôme, Isère, Savoie). 
Les finalités du projet sont les suivantes : 
 Créer une filière fiable, rentable et à haut rendement énergétique, de production de bio-méthane, 
commercialisable en tant que biocarburant ou combustible gazeux et transportable via le réseau 
de gaz naturel ; 
 Garantir sur l'ensemble de la chaîne de production que cette filière innovante s’inscrit dans une 
perspective de valorisation durable de la biomasse, dans les meilleures conditions sociales et 
environnementales, notamment vis-à-vis des autres filières utilisatrices de biomasse. 
Pour ce faire, le projet comprend un programme de R&D étalé sur 9 ans, associant 11 partenaires, dont 
le Laboratoire de Génie Chimique (LGC), qui étudient les problématiques de l’ensemble de la filière, 
avec pour objectif le lancement d’une plate-forme de démonstration unique en Europe en 2016. Une 
industrialisation basée sur l’expérience acquise tout au long de ce projet est envisagée à l’horizon 2020. 
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2.2. Choix du procédé 
Le procédé de gazéification de la biomasse sélectionné par ENGIE en adéquation avec la filière bio-
méthane est le procédé de gazéification en lit fluidisé circulant ou FICFB (Fast Internally Circulating 
Fluidized Bed). 
La voie thermochimique de valorisation de la biomasse est caractérisée par une contrainte importante 
vis-à-vis de l’utilisation de la vapeur d’eau comme agent de gazéification. En effet, les réactions de 
pyrolyse et de vapogazéification sont globalement endothermiques. Si un réacteur à lit fluidisé simple 
rend possible un excellent contact entre les phases solide (média fluidisé, biomasse, char) et gaz (vapeur 
d’eau et gaz de synthèse), il ne permet pas d’apporter l’énergie nécessaire pour pérenniser les réactions 
mises en jeu lors de la gazéification. Pour contourner ce problème, plusieurs solutions existent : l’apport 
d’énergie extérieure via un réseau d’échange thermique à la paroi ou au sein du lit fluidisé (coût 
énergétique important), l’utilisation d’air ou d’un mélange air/vapeur comme agent de gazéification pour 
permettre la combustion d’une partie de la biomasse (pollution du gaz de synthèse importante par l’azote 
et les oxydes d’azote), ou encore l’utilisation d’un mélange oxygène/vapeur (surcoût pour l’obtention 
d’oxygène pur). 
La solution retenue repose sur les propriétés combustibles du résidu carboné produit par la réaction de 
pyrolyse (char), et réside dans la circulation de particules entre une zone endothermique de gazéification 
et une zone exothermique de combustion (Figure 1.3a). 
Le choix d’un lit fluidisé circulant (Figure 1.3b) autorise le soutirage en continu des particules de média 
fluidisé et de char du lit fluidisé du réacteur de gazéification (gazéifieur), pour les introduire dans un 
réacteur permettant la combustion des particules de char (combusteur). Le mélange char/olivine est alors 
entraîné par de l’air, et l’énergie générée lors de la combustion des particules de char le long du 
combusteur est transmise successivement au gaz puis aux particules de média fluidisé (qui ne sont pas 
consommées lors de la combustion). Les particules de média ainsi chauffées sont séparées en tête du 
combusteur pour être réintroduites dans le lit fluidisé du gazéifieur, et ainsi répondre à la demande en 
énergie au niveau du gazéifieur. 
Le procédé mis en place, appelé lit fluidisé circulant, permet ainsi le transfert d’énergie via la circulation 
de particules de média fluidisé, qui sont donc également considérées comme un média caloporteur. 
 
Figure 1.3: Représentation schématique des réacteurs de gazéification et de combustion du procédé FICFB 
3. Plan général des travaux 
Ce manuscrit a été rédigé dans le but de rendre possible la lecture de chacun de ses chapitres de manière 
isolée. Pour clarifier la présentation générale, les annexes et la bibliographie complète ont tout de même 
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été regroupées à la fin de ce document. En outre, dans le but d’une valorisation à court terme des travaux 
réalisés, les chapitres 3, 4 et 5 ont été rédigés en anglais. 
Ce manuscrit s’articule de la manière suivante : 
 Le chapitre 2 est divisé en différentes parties : 
o La présentation et la description de l’ensemble des caractéristiques du pilote de 
pyrogazéification de la biomasse en lit fluidisé circulant, dimensionné et construit par 
le LGC. Il est constitué d’un système d’alimentation en biomasse, d’un réacteur à lit 
fluidisé dense, pouvant fonctionner d’une manière isolée ou couplée, d’un réacteur à lit 
entrainé, d’un système d’analyse des gaz, et d’un système de traitement des effluents 
gazeux (chambres de post-combustion, refroidissement, filtration) ; 
o La caractérisation des particules solides employées (média caloporteur et biomasse) ; 
o La description des protocoles de démarrage et d’arrêt de l’unité ; 
 Le chapitre 3 porte sur l’étude hydrodynamique du pilote à lit fluidisé circulant à haute 
température : application à la gazéification de la biomasse. Cette étude vise à approfondir les 
connaissances concernant le comportement hydrodynamique des lits fluidisés denses et 
circulants, à haute température, et à proposer des lois phénoménologiques pouvant être utilisées 
dans les modèles de connaissances et comme règles de design ; 
 Le chapitre 4, intitulé gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense et circulant, est divisé 
en trois parties : 
o Une synthèse bibliographique sur la gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense et 
circulant ; 
o Une étude paramétrique concernant la gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense. 
L’influence de la température, des débits de biomasse et de vapeur d’eau, de la pression 
partielle en vapeur d’eau, de l’inventaire de média et sa nature ainsi que de la forme de 
la biomasse est examinée ; 
o Une étude paramétrique sur la gazéification de la biomasse en lit fluidisé circulant. Les 
paramètres retenus sont : la température, les débits de biomasse et de vapeur d’eau ainsi 
que le débit de circulation des solides ; 
 Le chapitre 5 présente les principes des modèles développés pour simuler la gazéification de 
biomasse en réacteur à lit fluidisé dense d’une part, et en réacteur à lit fluidisé circulant d’autre 
part. Ces modèles intègrent les réactions de pyrolyse, de gazéification, de water-gas shift, de 
reformage des goudrons, et de combustion du char et du gaz naturel. Les prédictions de ces 
modèles sont confrontées aux résultats expérimentaux. 
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Les travaux de thèse de Detournay (2011) réalisés dans le cadre du programme de recherche GAYA ont 
permis de concevoir et construire au sein du LGC un pilote de vapogazéification de biomasse en lit 
fluidisé circulant de 20 kg.h-1 de capacité. L’exploitation de ce pilote expérimental à froid a permis de 
mettre en évidence et d’étudier de nombreux phénomènes physiques : hydrodynamique du 
fonctionnement en boucle des lits fluidisés croisés, attrition de particules, mélange et ségrégation de la 
biomasse et du média caloporteur. 
Le besoin du projet est d’avancer significativement dans la compréhension des phénomènes couplés se 
déroulant en lit fluidisé double : hydrodynamique associée à différents phénomènes liés à la conversion 
thermochimique de la biomasse : pyrolyse, réactions en phase gaz, gazéification ou combustion du char. 
Ainsi, au cours de la présente thèse, ce pilote hydrodynamique a été modifié et instrumenté pour être 
utilisé comme : 
 Un banc d’essais hydrodynamiques pouvant fonctionner à haute température (entre 300°C et 
950 °C) ; 
 Une unité de production de gaz de synthèse par pyrogazéification de biomasse, associée à des 
analyseurs permettant de caractériser la composition des gaz produits par la conversion 
thermochimique de la biomasse.  
Pour ce faire, les modifications apportées à cette installation ont consisté en la mise en place : 
 Des équipements permettant de réaliser les essais à haute température (fours électriques, 
panoplie d’alimentation de gaz naturel) ; 
 D’un circuit de vapeur d’eau surchauffée ; 
 D’un système de prélèvement et d’analyse des gaz issus des réacteurs de production de gaz de 
synthèse (gazéifieur) et d’échauffement du média caloporteur par combustion du char 
(combusteur) ; 
 D’un système de traitement des effluents gazeux sortant des réacteurs (deux chambres de post-
combustion, des systèmes de refroidissement et de filtration des fumées). 
Ce chapitre sera divisé en plusieurs parties :  
 La présentation du pilote expérimental et de ses équipements ; 
 La description du circuit d’échantillonnage et d’analyse des gaz issus du pilote ; 
 La description des dispositifs de sécurité ; 
 La caractérisation des matériaux employés (biomasses et média caloporteur) ; 
 La présentation des protocoles de démarrage et d’arrêt de l’unité. 
2. Présentation du pilote expérimental et de ses équipements 
Pour pouvoir étudier les phénomènes mis en jeu lors de la gazéification de la biomasse en lit fluidisé 
circulant, un pilote a été dimensionné et construit dans les locaux du LGC. Ce pilote est localisé dans la 
« halle 13 mètres » du LGC, et occupe trois étages du bâtiment, sur une hauteur de 10 mètres. La surface 
occupée par le pilote au sol est de 8 m2, et son poids total, sans la structure qui le supporte, est d’environ 
2,5 tonnes. Ce pilote peut être utilisé : 
 Comme un banc d’essais hydrodynamiques pour étudier le comportement hydrodynamique des 
particules de média en lit fluidisé dense, ainsi qu’en lit fluidisé circulant, à froid et à chaud 
(jusqu’à 950 °C). Les expériences menées au cours de la thèse dans cette configuration sont 
appelées « essais hydrodynamiques non réactifs » ; 
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 Comme une unité pilote pour étudier la conversion thermochimique de la biomasse en lit fluidisé 
dense (gazéifieur seul) ainsi qu’en lit fluidisé circulant. Les expériences associées sont appelées 
« essais réactifs ». 
Le pilote expérimental comprend : 
 Une unité de pyrogazéification de la biomasse en lit fluidisé circulant. Son principe repose sur 
la mise en œuvre de la circulation de particules caloporteuses (média catalytique ou non) entre 
un pôle où elles apportent l'énergie nécessaire à la réaction endothermique de pyrogazéification 
et un pôle où la combustion du résidu solide de la conversion permet leur échauffement. Cette 
unité pilote comporte : un système d’alimentation de biomasse (trémie, extracteur vibrant, vis 
d’Archimède), un réacteur de production de gaz de synthèse par pyrogazéification de la 
biomasse en lit fluidisé dense (gazéifieur), un réacteur de combustion du char en lit transporté 
(combusteur), et un système de recirculation du média caloporteur (standpipe) ; 
 Un circuit de gaz comprenant le circuit d’air, le circuit de vapeur d’eau, le circuit d’azote et le 
circuit de gaz naturel ; 
 Un ensemble d’appareils de mesure et de contrôle (métrologie). Ces appareils assurent la mesure 
et/ou le contrôle du débit d’alimentation de biomasse, de la température et de la pression au sein 
des réacteurs, des débits de gaz d’alimentation, et du débit de circulation de solides ; 
 Un système de traitement des effluents gazeux comprenant deux chambres de post-combustion, 
le système de refroidissement des fumées et de condensation de la vapeur d’eau, ainsi que les 
dispositifs de filtration des fines particules avant rejet des fumées à l’atmosphère. 
2.1. Unité de pyrogazéification de la biomasse 
La Figure 2.1 présente les différents éléments de l’unité de pyrogazéification de la biomasse en lit 
fluidisé circulant. De plus, des vues de dessus et de face de ce réacteur sont disponibles sur la Figure 
2.2. 
 
Figure 2.1: Réacteur à lit fluidisé circulant du LGC. 
Le choix du matériau utilisé pour la construction des différents éléments de l’unité a été réalisé au regard 
de plusieurs contraintes techniques : 
 Températures élevées (600 - 1000 °C) ; 
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 Prise en compte de la dilatation du métal. Le retour d’expérience sur ce type d’unités 
réactionnelles (hauteur et température importantes) montre que la dilatation du métal peut 
modifier significativement la hauteur des unités et surtout leurs positions relatives. Cela entraine 
des contraintes mécaniques importantes pouvant conduire à dégrader fortement voire détruire 
les unités. De plus, l’exploitation de ce pilote implique une chauffe et un refroidissement 
fréquents. Les contraintes sur le métal en seront donc intensifiées ; 
 Cohabitation d’atmosphères corrosives, réductrices et oxydantes dans les deux réacteurs 
principaux ; 
 Intervention possible par l’équipe technique. Certains matériaux nécessitent un outillage 
spécifique pour la découpe et la soudure. Le choix du matériau a donc été réalisé en fonction de 
l’outillage disponible au LGC. 
 
Figure 2.2: Vues de dessus et de face du réacteur à lit fluidisé circulant du LGC. 
Le choix s’est finalement porté sur un acier inoxydable SS-310S, qui permet de réaliser l’opération dans 
les différentes atmosphères gazeuses et ce jusqu’à des températures de 1100 °C. Le matériau est en outre 
connu de l’équipe technique, et les interventions (locales) sont possibles.  
Le métal servant à la construction provient du fournisseur Toul’inox®. Les travaux de chaudronnerie 
pour les deux unités principales (gazéifieur et combusteur) ainsi que les chaises de support sur la 
structure métallique ont été réalisées par l’équipe technique du LGC.  
Les joints d’étanchéité placés sur les différentes brides sont des joints de la marque RLS-Tech® (modèle 
FM-High), constitués de deux feuilles de vermiculite renforcées avec une feuille en acier inoxydable 
316-L. Ce modèle de joint a été conçu pour des applications hautes températures et peut supporter des 
températures jusqu’à 1100 °C. Précisons que le matériau initialement retenu pour les joints d’étanchéité 
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était du graphite LATTYgraph EFN/EFI (fournisseur : CIR®). Cependant, l’expérience montrait qu’en 
raison des hautes températures de fonctionnement (jusqu’à 950 °C) et des atmosphères oxydantes 
rencontrées dans le pilote, les joints se décomposaient très rapidement et l’étanchéité du procédé n’était 
plus assurée. 
Enfin, la totalité de la visserie (vis et boulons) est en acier inoxydable réfractaire AISI-310. Notons que 
les premiers essais étaient réalisés avec de la visserie en acier inoxydable AISI-316L, qui se dégradait 
très rapidement en raison des contraintes mécaniques liées aux phénomènes de dilatation-retrait 
provoqués par les cycles d’échauffement à haute température et de refroidissement du pilote. 
2.1.1. Système d’alimentation de biomasse 
Le système d’alimentation de biomasse comprend une trémie étanche d’environ 800 L de capacité, qui 
alimente un extracteur vibrant. La fréquence de vibration de cet extracteur est contrôlée et permet une 
maîtrise du débit de biomasse. De plus, quatre pesons, disposés entre la base de la trémie et sa structure 
métallique, permettent de connaître la variation de la masse de la trémie au cours du temps. La biomasse 
extraite par vibration est transférée vers le réacteur grâce à une vis sans fin (vis d’Archimède) dont la 
vitesse de rotation est fixée à sa valeur maximale. En outre, une double enveloppe, dans laquelle circule 
de l’eau de refroidissement du réseau, est prévue autour de la vis sans fin afin d’éviter la chauffe de 
celle-ci durant les essais à haute température. 
Dans le but d’éviter la condensation de la vapeur d’eau ou de goudrons dans le système d’alimentation 
de biomasse (vis sans fin, extracteur vibrant, trémie), lors des essais de pyrogazéification de la biomasse, 
un courant d’azote est introduit directement dans l’extracteur vibrant. Cette injection assure une légère 
surpression dans le système d’alimentation de la biomasse et empêche toute circulation de gaz du 
gazéifieur vers la trémie.  
La trémie et son support, ainsi que l’extracteur vibrant et le système motorisé ont été dimensionnés, 
dessinés et réalisés par la société Sinex Industrie® (Figure 2.3). L’installation des pesons a été assurée 
par la société Precia Molen®. 
 
Figure 2.3: Plan d’ensemble de la trémie de stockage de la biomasse, ainsi que de l’extracteur vibrant. 
La vis sans fin, son moteur et sa structure ont été dimensionnés, dessinés et réalisés par la société 
Corneloup® (Figure 2.4). En revanche, la double enveloppe a été construite et installée par l’équipe 
technique du LGC. 
Un résumé des dimensions de la zone d’alimentation est disponible dans le Tableau 2.1. 
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TREMIE DE STOCKAGE BIOMASSE (Figure 2.3) 
Diamètre de la partie cylindrique de la trémie 1000 mm 
Hauteur de la partie cylindrique de la trémie 750 mm 
Hauteur totale de la trémie 1400 mm 
EXTRACTEUR VIBRANT (Figure 2.3) 
Diamètre de l’entrée de l’auge 180 mm 
Diamètre de la conduite 129 mm 
Longueur de la conduite (entre l’axe d’entrée et l’axe de sortie) 800 mm 
VIS SANS FIN (Figure 2.4) 
Diamètre intérieur du fourreau 52 mm 
Longueur de la vis 750 mm 
Tableau 2.1: Résumé des dimensions de la zone d’alimentation. 
 
Figure 2.4: Plan de la vis sans fin d’alimentation de biomasse. 
2.1.2. Gazéifieur 
Le gazéifieur est un réacteur à lit fluidisé qui accueille les réactions de transformation de la biomasse en 
gaz de synthèse à haute température (T > 700 °C). Il est constitué d’un lit fluidisé de particules de média 
(particules de masse volumique importante) dans lequel sont introduites des particules de biomasse 
(particules de faible masse volumique), rapidement consommées par pyrolyse pour donner des gaz 
incondensables (H2, CO, CO2, CH4, C2H2, C2H4 et C2H6), des goudrons (aromatiques lourds ou légers) 
et un solide carboné appelé char. Les produits de cette réaction subissent ensuite diverses réactions ou 
transformations hétérogènes (solide/gaz, dans la zone fluidisée) ou homogènes (gaz/gaz, dans la phase 
gaz du lit fluidisé et dans la zone située au-dessus du lit fluidisé) conduisant à la formation du gaz de 
synthèse brut sortant en tête du réacteur. Un plan d’ensemble de la partie gazéification est présenté sur 
la Figure 2.5. 
Les paramètres géométriques du gazéifieur sont présentés dans le Tableau 2.2. Il s’agit d’un cylindre de 
214 mm de diamètre et de 2,5 m de hauteur. Avant son introduction, le gaz de fluidisation traverse une 
section de forme cylindro-conique appelée « la boîte à vent ». Sa distribution au sein du gazéifieur est 
assurée par un distributeur à plaques perforées bi-étagées, dimensionné et conçu au LGC (Figure 2.6 et 
Tableau 2.3). Cette technique a été retenue pour réduire le pleurage des particules à travers le distributeur. 
En effet, une plaque perforée était utilisée seule dans un premier temps. Un phénomène de pleurage 
important était constaté.  
Ce réacteur est doté de cinq points de connexions : 
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1) L’alimentation de gaz (air, azote ou vapeur), en pied du réacteur, via un distributeur de gaz à 
plaques perforées bi-étagées ; 
2) Le soutirage des solides vers le combusteur ; 
3) L’alimentation de biomasse dans le lit fluidisé ; 
4) Le recyclage des particules issues du combusteur ; 
5) La sortie des gaz, en tête du réacteur, vers le cyclone. 
 
Figure 2.5: Vue de face de la partie gazéification : Gazéifieur + Cyclone + Récupération des fines élutriées + 
Déverse. 
GAZEIFIEUR 
Diamètre intérieur du réacteur 214 mm 
Hauteur du réacteur 2500 mm 
- Hauteur tronçon 1 1500 mm 
- Hauteur tronçon 2 1000 mm 
Hauteur boîte à vent (partie cylindrique + conique) 300 mm 
Epaisseur de la calandre 3,5 mm 
Position de l’axe de l’alimentation par rapport au distributeur 200 mm 
Position de l’axe de soutirage vers la déverse par rapport au distributeur 50 mm 
Position de l’axe de retour des particules via le standpipe par rapport au distributeur 400 mm 
Tableau 2.2: Résumé des dimensions du gazéifieur. 
PLAQUE DU DISTRIBUTEUR GAZEIFIEUR 
Paramètre de maille (triangulaire) 10 mm 
Nombre d’orifices 360 
Diamètre d’orifice 1 mm 
Porosité 0,8 % 
Diamètre initial de bulle 4,5 mm 
Longueur de jet 2,4 mm 
Tableau 2.3: Résumé des dimensions du distributeur du gazéifieur. 
Le soutirage des particules solides du gazéifieur vers le combusteur est assurée par une déverse. Ses 
dimensions sont consignées dans le Tableau 2.4. 




Figure 2.6: Photographie du distributeur du gazéifieur.  
DEVERSE 
Diamètre Intérieur 55 mm 
Longueur 0,81 m 
Angle par rapport à l’horizontale 45 ° 
Tableau 2.4: Dimensions de la déverse. 
En sortie du réacteur, les effluents gazeux traversent un cyclone dans le but de retenir les particules 
élutriées. Ces particules ne sont pas recyclées dans le procédé, mais récupérées dans des cartouches 
étanches placées à la base du cyclone. Ce dispositif permet de quantifier la quantité de média et de char 
élutriée lors des essais de pyrogazéification de la biomasse. 
Le cyclone a été dimensionné en suivant la méthode de Zenz (1976) en fixant un diamètre de coupure à 
10 µm. Les dimensions du cyclone ainsi calculées sont regroupées dans le Tableau 2.5. 
 
Tableau 2.5: Résumé des dimensions du cyclone associé au gazéifieur. 
La réalisation des essais non réactifs, entre 200 et 850 °C, et des essais réactifs, entre 750 et 850 °C, 
nécessite l’installation d’un système de chauffe du réacteur. La technique retenue est le chauffage du 
réacteur par les parois grâce à des fours électriques. Ainsi, le réacteur est entouré, sur une hauteur de 
1,5 m, par six fours électriques en fibres céramiques, fournis par la société Sandvik® (modèle Fibrothal), 
délivrant une puissance électrique totale de 15 kW. Notons que chaque four est constitué d’un demi-
cylindre de 250 mm de diamètre interne, de 450 mm de diamètre externe et de 50 cm de hauteur, ayant 
une puissance électrique de 2,5 kW (Figure 2.7). 
2.1.3. Combusteur 
Le combusteur accueille les réactions de combustion du résidu solide de la pyrogazéification permettant 
l’échauffement du média caloporteur et assurant ainsi la pérennité énergétique du procédé. Un plan 
d’ensemble du combusteur, ainsi que de la zone de répartition de l’air dans le réacteur, sont présentés 
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sur la Figure 2.8. Par ailleurs, le Tableau 2.6 regroupe ses dimensions géométriques. Il est constitué d’un 
tube cylindrique de 104 mm de diamètre et de 7 m de hauteur. Ce réacteur est composé : 
 D’un lit dense à sa base. Il est fluidisé par de l’air dit « air primaire ». L’alimentation de cette 
zone en air est assurée par un distributeur à plaques perforées bi-étagées (Figure 2.9 et Tableau 
2.7). Ce distributeur est traversé par une canne d’injection d’air, dit « air secondaire », à hauteur 
variable de 5 à 40 cm, qui fixe la hauteur du lit fluidisé dense à la base du combusteur. Ce-
dernier est alimenté par le mélange de particules de média et de char soutiré en continu du 
gazéifieur ; 
 D’un lit entraîné. Les particules du sommet du lit fluidisé dense sont entraînées grâce à l’air 
secondaire introduit via la canne d’injection. 
 
Figure 2.7: Schéma d’un des fours électriques servant à la chauffe du gazéifieur.  
 
Figure 2.8: Plan d’ensemble de la zone de combustion : déverse + combusteur + standpipe + trémie intermédiaire 
+ répartition de l’air primaire et de l’air secondaire. 




Diamètre intérieur du réacteur 104 mm 
Hauteur du réacteur 7000 mm 
- Hauteur tronçon 1 1000 mm 
- Hauteur tronçon 2 1000 mm 
- Hauteur tronçon 3 2000 mm 
- Hauteur tronçon 4 3000 mm 
Hauteur boîte à vent (partie cylindrique + conique) 150 mm 
Epaisseur de la calandre 5,5 mm 
Position de l’axe de la déverse par rapport au 
distributeur 
150 mm 
Diamètre intérieur de la canne d’injection 18 mm 
Epaisseur de la canne d’injection 2 mm 
Tableau 2.6: Résumé des dimensions du combusteur. 
 
Figure 2.9: Photographie du distributeur du combusteur.  
PLAQUE DU DISTRIBUTEUR COMBUSTEUR 
Paramètre de maille (triangulaire) 10 mm 
Nombre d’orifices 80 
Diamètre d’orifice 1 mm 
Porosité 0,8 % 
Diamètre initial de bulle 4,5 mm 
Longueur de jet 2,4 mm 
Tableau 2.7: Résumé des dimensions du distributeur du combusteur. 
Comme pour le gazéifieur, l’échauffement du combusteur, sur une hauteur totale de 0,75 m, est assuré 
grâce à six fours électriques de 5,7 kW de puissance totale. Chaque four est un demi-cylindre (diamètre 
interne = 150 mm, diamètre externe = 300 mm, hauteur = 0,25 m) ayant une puissance électrique de 
0,95 kW.  
En outre, l’air secondaire est chauffé dans 4 préchauffeurs à contact direct, placés en parallèle, et ayant 
chacun une puissance électrique de 1 kW (marque Rotfil®).  
Par ailleurs, une ligne d’arrivée de gaz naturel a été installée à la base du combusteur dans le but de 
faciliter la chauffe de ce-dernier à des températures supérieures à 800 °C. Le gaz naturel est introduit au 
centre du combusteur, à 40 cm au-dessus du distributeur. Cette injection est réalisée essentiellement 
lorsque la température du lit dense dépasse la température d’auto-inflammation du gaz naturel (750 à 
780 °C d’après les travaux de Dounit (2001).  
2.1.4. Système de recirculation du média caloporteur 
En sortie de combusteur, les particules solides sont séparées des fumées par un cyclone et dirigées vers 
le gazéifieur grâce à une jambe de retour appelée « standpipe » (Figure 2.10). Notons que ce cyclone a 
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été dimensionné par la méthode de Zenz (1976) pour un diamètre de coupure de 10 µm. Ses dimensions 
géométriques sont consignées dans le Tableau 2.8. 
 
Figure 2.10: Vue de face du standpipe. 
 
Tableau 2.8: Résumé des dimensions du cyclone du combusteur. 
Le standpipe est une conduite verticale de section circulaire de 68 mm de diamètre interne et de 5,5 m 
de hauteur totale (Tableau 2.9). L’entrée de la conduite est connectée à la sortie solide du cyclone via 
un soufflet inox, dont le rôle est de compenser la dilatation et le retrait du standpipe lors des cycles 
thermiques. Ce phénomène induit des variations de hauteur pouvant dépasser 50 mm. La présence de ce 
soufflet permet de rendre possible la compression et l’expansion du standpipe sur une vingtaine de 
centimètres. 
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Diamètre intérieur 68 mm 
Epaisseur 4 mm 
Hauteur totale 5,5 m 
Tableau 2.9: Dimensions du standpipe. 
A la base du standpipe, le média pénètre dans le gazéifieur par l’intermédiaire d’une vanne en L dont 
l’aération (fluidisation) est assurée grâce à l’injection d’air ou de vapeur d’eau. Notons qu’un arrêt de 
l’aération (fluidisation) du standpipe engendre un arrêt du transfert des particules du standpipe vers le 
gazéifieur. Les résultats expérimentaux obtenus par Detournay (2011) et confirmés dans la présente 
étude, ont montré que le débit d’aération n’a aucun effet pour des valeurs supérieures à 0,7 m3.h-1. 
Notons que le standpipe est équipé : 
 D’un bac intermédiaire étanche utilisé essentiellement pour le remplissage de l’unité par une 
masse bien définie de média (inventaire) ; 
 D’un système de mesure du débit de solide instantané, installé à 4 m de la base du standpipe 
(Figure 2.1). Le principe de cet appareil sera décrit dans la suite. 
2.2. Circuit de gaz 
Dans le but de déterminer les débits molaires des espèces gazeuses produites lors de la pyrogazéification 
de la biomasse, un faible courant de gaz traceur (azote) est introduit dans le gazéifieur. Ce courant 
gazeux n’est autre que celui introduit dans le système d’alimentation de biomasse pour assurer son bon 
fonctionnement. Le débit de ce courant est mesuré précisément grâce à un débitmètre dont la courbe 
d’étalonnage est fréquemment vérifiée. 
La chauffe du gazéifieur s’effectue toujours avec de l’air comme gaz de fluidisation. Dès que la 
température du gazéifieur atteint la valeur de consigne, l’air est remplacé par de la vapeur d’eau (essais 
de vapogazéification), de l’azote (essais de pyrolyse), ou un mélange vapeur d’eau/azote. A la fin de 
chaque essai, le gaz de fluidisation est remplacé à nouveau par de l’air. Le suivi de la composition du 
gaz de combustion en fonction du temps permet d’évaluer la rétention de char dans le lit. 
Lors de l’étape de chauffe, le standpipe est alimenté par de l’air. Celui-ci est ensuite remplacé par de la 
vapeur d’eau lors des essais de gazéification. 
Dans le combusteur, la fluidisation et l’entrainement sont toujours effectués avec de l’air. En outre, une 
alimentation de gaz naturel à la base du combusteur est prévue pour faciliter la chauffe du réacteur. 
2.2.1. Circuit d’air 
Le circuit d’air consiste en une alimentation générale en air comprimé du réseau à 7 bars qui est distribué 
dans les quatre lignes de gaz suivantes : 
 Fluidisation gazéifieur ; 
 Fluidisation standpipe ; 
 Fluidisation combusteur ; 
 Entraînement combusteur.  
L’air est alors détendu à 4 bar, avant de traverser les débitmètres, puis d’alimenter les différents éléments 
du pilote. 
Les débitmètres de l’air de fluidisation du gazéifieur, de l’air primaire et de l’air secondaire ont été 
doublés pour pouvoir fonctionner à froid comme à haute température. En effet, les gammes de débits à 
injecter dans l’unité doivent tenir compte de la dilatation des gaz à haute température pour contrôler les 
vitesses d’air nécessaires pour la fluidisation et l’entraînement. Pour la fluidisation du standpipe, le 
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débitmètre n’a pas été doublé. Ces débitmètres sont des débitmètres à flotteurs (Débitmètres Brooks® 
MT 3809 et Ar-MiteTM MT 3750C, fournisseur Serv’Instrumentation®) qui permettent la recopie des 
débits imposés pour affichage et enregistrement en ligne. Les courbes d’étalonnage de ces débitmètres 
ont été régulièrement vérifiées.  
Les plages de débits retenues sont les suivantes : 
 Fluidisation gazéifieur : 0 - 75 Nm3.h-1 à froid et 0 - 13 Nm3.h-1 à chaud ; 
 Fluidisation standpipe : 0 - 13 Nm3.h-1 ; 
 Fluidisation combusteur : 0 - 18 Nm3.h-1 à froid et 0 - 3 Nm3.h-1 à chaud ; 
 Entraînement combusteur : 0 - 230 Nm3.h-1 à froid et 0 - 41 Nm3.h-1 à chaud. 
2.2.2. Circuit de vapeur 
La réalisation des essais de vapogazéification de la biomasse impose l’installation d’un circuit de vapeur 
d’eau qui servira de gaz de fluidisation dans le gazéifieur ainsi que dans le standpipe.  
La vapeur est initialement produite par un générateur de vapeur (chaudière industrielle de la marque 
Aura®) de 22 kW de puissance électrique. Le débit maximal de vapeur généré est de 30 kg.h-1. La 
pression de refoulement de la vapeur, en sortie de générateur, est de 6 bars. Le générateur de vapeur est 
alimenté en eau du réseau préalablement adouci dans un adoucisseur de la marque AURA® (modèle 
GIX8). 
En sortie de générateur, plusieurs équipements sont placés comme illustré sur la Figure 2.11 : 
 Un séparateur des condensats (fournisseur Aura®); 
 Un purgeur placé sur le circuit des condensats (fournisseur Aura®); 
 Un manomètre de pression indiquant la pression de refoulement de la chaudière 
(6 bar) (fournisseur Aura®); 
 Un détendeur équipé d’un manomètre de pression (fournisseur Sider®). La vapeur est détendue 
jusqu’à 4 bar ; 
 Un manomètre de pression indiquant la pression après le détendeur (fournisseur Aura®); 
 Un débitmètre massique de la marque KROHNE® (modèle H250, échelle : 0 à 31 kg.h-1). 
 
Figure 2.11: Photographie du circuit de vapeur : générateur de vapeur + séparateur des condensats + purgeur des 
condensats + détendeur + débitmètre massique + surchauffeur. 
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En sortie du débitmètre massique, la vapeur est à l’état de vapeur saturante à 4 bars. Dans le but de 
produire de la vapeur surchauffée, un surchauffeur de vapeur de la marque AURA® (modèle S6000) est 
installé. En sortie de surchauffeur, la vapeur est introduite dans la boite à vent du gazéifieur, à une 
température de 280 °C (température maximale du surchauffeur). 
En outre, une déviation est placée sur le circuit de vapeur d’eau, précisément après le détendeur, 
permettant sa circulation directement dans le standpipe. Un orifice critique, dimensionné et construit au 
LGC (Figure 2.12), permet alors d’alimenter un débit fixe et connu (1,5 Nm3.h-1). 
 
Figure 2.12: Photographie de l’orifice critique dimensionné et construit au LGC. 
2.2.3. Circuit d’azote 
L’azote disponible à la « Halle 13m » provient d’un cadre de 6 bouteilles alimentant le réseau du site 
(azote U, Fournisseur : Air Liquide®). Sa composition est la suivante : 99,995 % N2 et 0,005 % O2.  
Après détente à 4 bars, il alimente : 
 La ligne de gaz assurant la fluidisation du gazéifieur en remplacement de l’air. Cette 
alimentation assure la fluidisation du gazéifieur lors des essais de conversion de la biomasse en 
atmosphère inerte ou dans un mélange azote/vapeur d’eau ; 
 Le système d’alimentation de biomasse (extracteur vibrant). Dans ce cas, il a un double rôle : 
garantir le bon fonctionnement du système d’alimentation (éviter le phénomène de 
condensation), et servir de gaz traceur. Le débit de ce courant est mesuré précisément grâce à 
un débitmètre dont la courbe d’étalonnage est fréquemment vérifiée. 
2.2.4. Circuit de gaz naturel 
Dans le but d’alimenter les chambres de post-combustion et de faciliter la chauffe du combusteur, une 
arrivée de gaz naturel à 0,3 bar de pression relative est spécialement prévue dans la « Halle 13 m ». Le 
système de chauffage du combusteur par le gaz naturel comprend une panoplie (Figure 2.13) constituée : 
 D’un filtre ; 
 De deux électrovannes de sécurité (fournis par la société AEM®) qui se ferment si la 
température dans le combusteur devient inférieure à la température d’auto-inflammation du gaz 
naturel de 750 °C (Dounit (2001)) ; 
 D’un débitmètre massique, de la marque OMICRON Technologies® (modèle MCR) permettant 
ensuite de régler le débit volumique de gaz naturel (gamme entre 0 et 5 Nm3.h-1) ; 
 D’un clapet anti-retour avec pare flamme (fourni par la société AEM®) également placé pour 
des raisons de sécurité ; 
 Et d’une canne d’injection placée au centre du combusteur, à 40 cm au-dessus du distributeur 
(diamètre interne = 8 mm).  
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Le site où est localisé le LGC est alimenté en gaz naturel dont la provenance varie en permanence. Le 
gaz peut provenir de Russie, d’Algérie ou de la mer du Nord. La composition du gaz naturel de ces trois 
provenances est reportée dans le Tableau 2.10. Néanmoins, il s’agit de gaz de type H, c’est-à-dire à haut 
pouvoir calorifique. 
 
Figure 2.13: Photographie de la panoplie installée sur le circuit de gaz naturel : Filtre + Manomètre + 
Electrovannes + Débitmètre volumique + canne d’injection dans le combusteur. 
Origine RUSSIE ALGERIE MER DU NORD 
Méthane 97 88,5 85,7 
Ethane 1,1 9,1 9 
Propane 0,4 1,5 2,4 
i-butane 0,1 0,18 0,25 
n-butane 0,1 0,24 0,48 
Néo-pentane - 0,02 - 
i-pentane 0,03 0,011 0,05 
n-pentane 0,03 0,002 0,05 
Hexane 0,02 - 0,02 
Hélium 0,02 - - 
Azote 1 0,45 0,6 
Dioxyde de carbone 0,2 - 1,4 
Pouvoir calorifique supérieur (kWh.m-3) 11,2 12,2 12,2 
Tableau 2.10: Composition type des gaz naturels en pourcentage molaire (Revel (1991)). 
2.3. Métrologie : système de mesure et d’acquisition des données 
Le pilote est équipé de capteurs et d’organes de régulation et de sécurité présentés exhaustivement en 
Annexe A. L’ensemble des valeurs mesurées peut être divisé en cinq groupes : 
 Les paramètres de l’alimentation de biomasse ; 
 Les débits de gaz, déjà présenté dans le paragraphe précédent ; 
 Le profil de température des unités ; 
 Les pertes de charge différentielles le long des unités ; 
 Le débit de solide circulant au sein du pilote ainsi que ses fluctuations. 
En outre, ces valeurs sont transmises à deux enregistreurs Honeywell® Series X (fournisseur Sofraico®), 
disposant chacun de 40 voies d’enregistrement physiques. La fréquence d’acquisition, suivant le cas, 
Chapitre 2 – Présentation du pilote expérimental de pyrogazéification de la biomasse en lit fluidisé 
circulant 
25 
peut varier entre 1 et 100 Hz. Cette-dernière est essentiellement utilisée lors des essais hydrodynamiques. 
2.3.1. Système de mesure du débit de biomasse 
Afin de fixer le débit de biomasse à une valeur donnée, le protocole retenu consiste à : 
 Fixer la fréquence de rotation du moteur de la vis d’extraction à sa valeur maximale afin de 
minimiser le temps de passage de la biomasse dans celle-ci. En effet, une portion de vis peut 
atteindre des températures supérieures à celle de décomposition thermique de la biomasse ;  
 Fixer manuellement la fréquence de vibration du moteur de l’extracteur vibrant ; 
 Suivre l’évolution temporelle de la masse de biomasse présente dans la trémie, mesurée au 
moyen de quatre pesons placés sous la trémie, et en déduire le débit de biomasse. 
2.3.2. Systèmes de mesure des températures 
Tous les thermocouples sont de type K. Leur position dans le gazéifieur, le combusteur et le standpipe 
sont illustrées sur la Figure 2.14 : 
 1 thermocouple de sécurité à la paroi de la vis d’alimentation de biomasse ; 
 4 thermocouples pour contrôle des préchauffeurs d’air; 
 4 thermocouples de sécurité pour les préchauffeurs d’air secondaire, dont le rôle est de stopper 
l’alimentation électrique des préchauffeurs en cas de température dépassant le seuil de sécurité ; 
 7 thermocouples de mesure le long du gazéifieur ; 
 9 thermocouples de mesure le long du combusteur ; 
 3 thermocouples de mesure le long du standpipe ; 
 1 thermocouple de mesure et de régulation dans la chambre de post-combustion du gazéifieur ; 
 1 thermocouple de mesure et de régulation dans la chambre de post-combustion du combusteur ; 
 1 thermocouple de mesure dans la chambre de mélange des fumées ; 
 1 thermocouple de mesure en sortie du condenseur multitubulaire ; 
 1 thermocouple de sécurité en entrée du système d’extraction des gaz. 
 
Figure 2.14: Position des capteurs de température et de pression le long du gazéifieur, du combusteur et du 
standpipe. 
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2.3.3. Système de mesure des pressions 
La pression est mesurée le long des unités par un réseau de capteurs de pression différentielle à la paroi 
(marque Honeywell®, fournisseur Sofraico®). La mesure de pression différentielle est particulièrement 
adaptée pour les lits fluidisés puisqu’elle permet de contrôler la qualité de fluidisation des particules 
dans les réacteurs. La pression différentielle indiquée en tout point correspond à la différence de pression 
entre ce point et l’atmosphère. Pour obtenir une mesure précise, les gammes de pression des appareils 
installés doivent tenir compte de leur position, étant donné que l’ordre de grandeur des pertes de charges 
diffère fortement entre les zones denses et diluées. En outre, les réacteurs étant légèrement en dépression 
du fait de la forte aspiration générée par le système d’extraction, décrit dans la suite, les capteurs doivent 
pouvoir mesurer des pertes de charges négatives comme positives, spécialement dans les zones très 
diluées (exemple : zone de désengagement, tête de réacteur). Les gammes de fonctionnement des 
capteurs de pression différentielle, ainsi que leur position, sont indiquées en Annexe A ainsi que sur la 
Figure 2.14. 
 Gazéifieur : 
o 1 capteur pour la perte de charge dans la boîte à vent ; 
o 1 capteur pour la perte de charge totale (mesurée au-dessus du distributeur) ; 
o 6 capteurs pour la perte de charge le long du réacteur ; 
o 1 capteur pour la perte de charge du cyclone ; 
 Combusteur : 
o 1 capteur pour la perte de charge dans la boîte à vent ; 
o 1 capteur pour la perte de charge totale (mesurée au-dessus du distributeur) ; 
o 5 capteurs pour la perte de charge le long du réacteur ; 
o 1 capteur pour la perte de charge du cyclone ; 
 Standpipe : 
o 5 capteurs le long du standpipe. 
2.3.4. Système de mesure du débit de média circulant entre le gazéifieur et le combusteur 
2.3.4.1.Présentation du système de mesure : SolidFlow 2.0 
Dans le but de connaitre le débit instantané de solides circulant entre le gazéifieur et le combusteur, un 
système de mesure du débit de solide a été installé sur l’unité (fournisseur : SWR Engineering®, modèle : 
SolidFlow 2.0). Cet appareil permet de mesurer le débit réel et instantané de média dans les conduites 
métalliques dès lors que les particules se déplacent en transport pneumatique ou en chute libre. Il est 
placé dans la partie haute du standpipe, comme illustré sur la Figure 2.15. 
 
Figure 2.15: Photographies de l’appareil de mesure du débit de solide (SolidFlow 2.0). 
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Basé sur la technologie micro-ondes, il émet un signal haute fréquence à très faible puissance dans la 
conduite. Ce signal est réfléchi par la matière environnante avec une spécificité : les particules en 
mouvement retournent un signal décalé en fréquence du fait de leur déplacement (effet Doppler). Le 
capteur récupère ainsi l’ensemble des signaux réfléchis et effectue une analyse en fonction des 
amplitudes, fréquences et énergies. L’évaluation fine de ces paramètres permet de définir avec précision 
le débit réel. 
Ce système de mesure du débit de solide présente les avantages suivants : 
 Pratique à mettre en place ; 
 Peu coûteux en temps ; 
 Non intrusif, c’est-à-dire que l’effet de la mesure sur le fonctionnement du procédé est 
négligeable. 
Le capteur se compose d’une sonde micro-ondes à une extrémité, et d’une partie électronique à l’autre 
extrémité. Bien que la sonde micro-ondes accepte d’être soumise à des températures allant jusqu’à 
1200 °C, la partie électronique ne supporte qu’une température maximale de 200 °C. Ainsi, une double 
enveloppe, dans laquelle circule de l’eau de refroidissement, a été construite par le personnel technique 
du LGC et installée autour de la sonde afin de la refroidir et d’éviter la chauffe de la partie électronique 
par diffusion. 
2.3.4.2.Calibration du SolidFlow 2.0 
La calibration de l’appareil a été réalisée au LGC, entre 20 et 850 °C, avec des particules d’olivine et de 
sable. Elle consiste à indiquer, pour différentes valeurs de signal mesurées par l’appareil, le débit de 
solide circulant correspondant.  
Pour mesurer les débits de solide, une méthode dite « batch » a été utilisée. Cette méthode s’appuie sur 
le bon dimensionnement de la vanne en L située à la base du standpipe. Si cette vanne fonctionne 
correctement, un arrêt de l’aération (fluidisation) du standpipe engendre un arrêt du transfert des 
particules du standpipe vers le gazéifieur. La masse de solide dans le pilote restant constante pendant 
cette perturbation, son effet sur le pilote est répercuté au niveau du gazéifieur, où le niveau du lit dense 
ainsi que la pression totale diminuent immédiatement. Le calcul du débit de solide est alors effectué à 
partir de la variation de pression totale dans le gazéifieur, reliée à la variation de masse selon 
l’Equation 1, pendant le temps de l’arrêt de la fluidisation du standpipe (Equation 2).  
   ∆𝑃 =
∆𝑚 ⋅ 𝑔
𝐴𝑐
                                                                                (1) 
         𝐹𝑝 =
∆𝑚
∆𝑡
                                                                                      (2) 
où P (Pa) est la variation de la pression totale dans le gazéifieur pendant le temps t, m (kg) est la 
variation de la masse de lit dans le gazéifieur pendant le temps t, g est l’accélération de la pesanteur 
(m.s-2), Ac est la section du gazéifieur (m2), Fp est le débit de solide circulant (kg.h-1) et ∆t est l’intervalle 
de temps pendant lequel la mesure est réalisée (h). 
Pour justifier cette méthode, plusieurs essais ont été réalisés afin de : 
 Valider la relation reliant la pression totale au gazéifieur à la masse de solide (Equation 1). Pour 
cela, différentes masses d’olivine ont été introduites dans le gazéifieur. La pression totale 
correspondante à chaque inventaire a été enregistrée et comparée à la valeur théorique prédite 
par l’Equation 1 (Figure 2.16). Les résultats montrent la validité de l’Equation 1, avec un écart 
relatif entre les valeurs théoriques et expérimentales ne dépassant jamais 8 % ; 
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 Vérifier la constance du débit de circulation de média pendant les durées de perturbation 
retenues. Pour ce faire, la durée de la perturbation a été fixée à différentes valeurs entre 10 et 
60 secondes, et les évolutions temporelles du débit de solide (signaux fournis par le SolidFlow 
2.0) ont été enregistrées. Les résultats ont montré que, pour les conditions opératoires retenues 
et pour des durées de perturbation inférieures ou égales à 30 secondes, ce facteur n’a 
pratiquement pas d’effet sur la valeur moyenne des signaux délivrés par le SolidFlow 2.0.   
A partir des valeurs moyennes des signaux fournis par l’appareil et des débits de circulation de média 
mesurés, une courbe d’étalonnage est établie. Notons que la validité de cette courbe est vérifiée pour les 
différentes conditions opératoires testées : température de fonctionnement et vitesse d’air secondaire.  
 
Figure 2.16: Validation expérimentale de l’Equation 1. 
2.3.4.3.Validation de la calibration du SolidFlow 2.0 
Afin de valider la courbe d’étalonnage enregistrée par le SolidFlow 2.0, de nouveaux essais sont réalisés 
à température ambiante en comparant le débit de solide mesuré par méthode batch avec le débit mesuré 
directement par SolidFlow 2.0. Pour ces essais, les particules solides utilisées sont des particules 
d’olivine. La Figure 2.17 montre que les deux techniques conduisent aux mêmes résultats (écart < 10 %). 
2.4. Système de traitement des effluents gazeux sortants de l’unité 
Lors de la pyrogazéification de la biomasse en lit fluidisé circulant, le gaz sortant du gazéifieur est 
composé d’azote, de vapeur d’eau et de gaz de synthèse brut (H2, CO, CO2, CH4, C2H2, C2H4, C2H6, 
CaHb, CxHyOz). En outre, les fumées sortant du combusteur peuvent contenir une partie du gaz naturel 
non converti ou du monoxyde de carbone. Ainsi, la nature inflammable et toxique des gaz sortant des 
réacteurs impose leur traitement avant rejet à l’atmosphère. Ce traitement se compose des étapes 
suivantes : 
 Combustion des espèces combustibles à l’aide de deux chambres de post-combustion, 
permettant de traiter les effluents gazeux sortants des réacteurs selon les normes imposées par 
la législation (température ≥ 850 °C, temps de séjour ≥ 3 secondes, excès d’oxygène) ;  
 Mélange des fumées issues des chambres de post-combustion ; 
 Refroidissement des fumées. Ce refroidissement s’effectue en deux étapes. La première, réalisée 
dans un échangeur multi-tubulaire, assure le refroidissement des fumées et la condensation 
partielle de la vapeur d’eau. Le second consiste en une dilution des fumées incondensables par 
un courant d’air frais ; 
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 Filtration des fumées. Elle est effectuée en deux étapes en série :  
o Une filtration grossière grâce à un filtre cyclonique ; 
o Une filtration fine grâce à un filtre à manche composé de trente-six cartouches filtrantes. 
La circulation du gaz à travers ces éléments est assurée par un système d’extraction indépendant, de la 
marque A.C.D. Ingénierie® (modèle Vacomat 200XP, débit maximal aspiré = 2495 Nm3.h-1). 
 
Figure 2.17: Evolution du débit de solide circulant en fonction du débit d’air secondaire (température ambiante, 
inventaire d’olivine = 40 kg, hauteur de canne d’injection d’air secondaire = 25 cm, débit d’air au 
gazéifieur = 44 Nm3.h-1, débit d’air primaire au combusteur = 16 Nm3.h-1 et débit d’air au     
standpipe = 3 Nm3.h-1). 
2.4.1. Chambres de post-combustion des gaz 
Une chambre de post-combustion est placée en sortie de chaque réacteur afin de brûler toute espèce 
combustible. Les chambres de post-combustion ont été fournies par la société AEM®. Une flamme est 
générée dans la chambre grâce à un brûleur alimenté en gaz naturel et en air (appelé air de combustion). 
Le gaz issu du réacteur concerné traverse cette chambre, dont la température est maintenue à 850 °C. 
Un circuit d’air de dilution permet le refroidissement de la chambre si la température mesurée dépasse 
la consigne. Un régulateur de température de type PID, associé à un capteur de température placé dans 
la chambre, permet de maintenir la température à sa valeur consigne, en modifiant les débits d’air de 
combustion et de dilution. La Figure 2.18 présente le schéma de principe de ces chambres.  
Le pré-dimensionnement des chambres de post-combustion a été réalisé de manière parallèle au LGC 
ainsi que par le fournisseur AEM®. Après concertation, les caractéristiques du dimensionnement 
complet, présentées dans le Tableau 2.11, ont été adoptées. De plus, une photographie de ces chambres 
de post-combustion, ainsi que des panoplies de gaz associées, est disponible sur la Figure 2.19. 
2.4.2. Mélange et refroidissement des fumées 
Une chambre de mélange est placée en sortie des deux chambres de post-combustion dans le but de 
mélanger les deux courants de fumées. La longueur de cette chambre de mélange est de 1,6 m et son 
diamètre est de 0,3 m. Une photographie de cette chambre de mélange est disponible sur la Figure 2.20. 




Figure 2.18: Schéma de principe des chambres de post-combustion. 
 Chambre de post-combustion 
associée au gazéifieur 
Chambre de post-combustion 
associée au combusteur 
Diamètre (partie cylindrique) (m) 0,9 0,9 
Hauteur totale (m) 2,6 2,6 
Puissance nominale (kW) 45 15 
Puissance minimale (kW) 3,75 5 
Débit de gaz naturel maximum 
(Nm3.h-1) 
4,5 1,36 
Débit de gaz naturel minimum 
(Nm3.h-1) 
0,375 0,45 
Débit d’air de combustion (Nm3.h-1) 5 – 55 5 – 15 
Débit d’air de dilution (Nm3.h-1) 0 – 150 Non nécessaire 
Tableau 2.11: Résumé des dimensions des chambres de post-combustion. 
 
Figure 2.19: Photographie des chambres de post-combustion. 
Les fumées sortant de la chambre de mélange sont ensuite refroidies jusqu’à une température de 40 °C 
grâce à un échangeur multitubulaire alimenté en eau de refroidissement. L’eau circule dans la calandre 
alors que les fumées à refroidir traversent les tubes. Une boite de condensats, placée en sortie de 
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l’échangeur, permet la récupération et l’évacuation des condensats vers les égouts (Figure 2.21). Le 
dimensionnement, ainsi que la construction de l’échangeur ont entièrement été réalisés au LGC. Ses 
principales caractéristiques sont présentées dans le Tableau 2.12.  
Enfin, les fumées sont diluées et refroidies jusqu’à 30 °C par l’arrivée d’air frais via le montage en Y 
présenté sur la Figure 2.22. Le débit d’air ainsi injecté dépend du pourcentage d’ouverture d’une vanne 
mécanique. 
 
Figure 2.20: Photographie de la chambre de mélange des fumées. 
Flux de chaleur échangé 100 kW 
Surface d’échange 8 m2 
CÔTE TUBES 
Nombre de tubes 12 
Diamètre interne des tubes 48 mm 
Epaisseur des tubes 2 mm 
Longueur des tubes 5 m 
CÔTE CALANDRE 
Diamètre interne 269 mm 
Epaisseur 8 mm 
Longueur 5,5 m 
Tableau 2.12: Résumé des dimensions de l’échangeur. 
 
Figure 2.21: Photographie de la boîte de récupération des condensats, à l’extrémité de l’échangeur. 
2.4.3. Filtration des fumées 
Après refroidissement, le courant gazeux traverse un séparateur cyclonique de 900 mm de diamètre 
interne, fourni par A.C.D Ingénierie®, dont les caractéristiques sont précisées dans le Tableau 2.13, 
permettant de retenir les plus grosses particules et de les collecter dans un bac étanche à sa base. 
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En sortie de cyclone, le gaz traverse un filtre à manche équipé de trente-six cartouches filtrantes en 
feutre antistatique placés en parallèles (diamètre = 160 mm, hauteur = 800 mm, surface filtrante = 
14,5 m2, température maximale admise = 60 °C), couplé au système d’extraction des gaz, retenant les 
plus fines particules (jusqu’à 3 microns). Une photographie du système d’aspiration couplé aux filtres à 
manche est disponible sur la Figure 2.23. Enfin, le gaz ainsi filtré est rejeté à l’atmosphère. 
 
Figure 2.22: Photographie du dispositif de dilution des fumées. 
 
Tableau 2.13: Dimensions, schéma et photographie du séparateur cyclonique. 
3. Description du circuit d’échantillonnage et d’analyse des gaz issus du 
pilote 
En parallèle du pilote expérimental, un système d’échantillonnage et d’analyse des gaz sortant des 
réacteurs de gazéification et de combustion est conçu et installé (Figure 2.24). Celui-ci comporte les 
étapes suivantes : 
 Filtration du gaz prélevé à l’aide d’un cyclone ; 
 Refroidissement du gaz et condensation des espèces condensables grâce à un échangeur ainsi 
qu’à une garde plongée dans un bain de glace ; 
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 Filtration des plus fines particules au moyen d’un filtre métallique ; 
 Analyse du gaz au moyen d’un analyseur « micro Gas Chromatograph » (µGC) Agilent 490 en 
ligne. 
Ce système d’échantillonnage est décrit plus en détail ci-dessous. 
 
Figure 2.23: Photographie du système d’extraction des gaz, couplé au filtre à manche. 
 
Figure 2.24: Schéma bloc du système d’échantillonnage et d’analyse des gaz. 
En sortie du cyclone du gazéifieur ou du combusteur, une fraction de gaz est prélevée par une pompe à 
vide. La séparation des plus grosses particules dans ce courant est initialement assurée par un cyclone 
de 6 mm de diamètre et de 200 mm de hauteur totale, dimensionné et construit au LGC. 
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Les espèces condensables, telles que l’eau et les goudrons, sont ensuite éliminées en faisant passer le 
courant gazeux dans un échangeur, puis dans une garde cylindrique plongée dans un bain de glace à 
0 °C. L’échangeur est constitué d’une calandre (50 mm de diamètre interne et 450 mm de hauteur totale) 
dans laquelle circule le gaz, et d’un serpentin hélicoïdal interne dans lequel circule de l’eau de 
refroidissement. Il a entièrement été construit au LGC pour cette application. La garde cylindrique, 
également construite sur-mesure au LGC, fait 40 mm de diamètre et 170 mm de hauteur. Il est à noter 
que tous les tubes en amont du condenseur, ainsi que le cyclone, sont entourés de cordons chauffants de 
la marque Isopad-Thermocoax® afin d’éviter la condensation des espèces condensables et le bouchage 
de la ligne. Les cordons chauffants ont une puissance de chauffe de 330 W et sont couplés à des 
régulateurs de puissance afin de maintenir leur température autour de 250 °C. 
Après traitement des espèces condensables, le courant gazeux sec traverse un filtre métallique 
cylindrique, en acier inoxydable, de 90 µm de taille d’orifice, 10 mm de diamètre et 15 mm de hauteur. 
Ce filtre métallique assure la séparation des plus fines particules pouvant endommager l’analyseur de 
gaz. 
Le prélèvement du gaz à analyser est réalisé grâce à une pompe à soufflet (Fournisseur : M&C®, 
Modèle : MP-F05) ayant un débit maximal de 500 Nl.h-1. Cette pompe, spécialement conçue pour 
l’analyse des gaz, assure une étanchéité parfaite. La température maximale admissible est de 140 °C, et 
la pression de refoulement maximale est de 2,5 bar. A cette pompe est couplé un rotamètre de la marque 
Platon® (modèle : RA1D, échelle : 0 - 500 mL.min-1), qui permet le contrôle du débit de gaz sec prélevé 
à une valeur fixée à 100 mL.min-1 pour chacun des essais.  
Enfin, l’analyse du gaz est assurée par un « micro Gas Chromatograph » (µGC) Agilent 490 en ligne. 
Les propriétés de cet appareil, ainsi que les températures de fonctionnement lors d’une analyse type, 
sont indiquées dans le Tableau 2.14. Précisons que l’étalonnage de cet appareil est réalisé au-début de 
chaque expérience grâce à des mélanges étalons. L’intervalle de temps entre deux analyses est de 2 
minutes. 
 Colonne 1 Colonne 2 
Gaz analysés H2, N2, O2, CO, CH4 CO2, C2H2, C2H4, C2H6 
Modèle de la colonne CP-Molsieve 5A Poraplot U 
Longueur de la colonne (m) 10 10 
Diamètre interne de la colonne 
(mm) 
0,25 0,25 
Température de la colonne lors des 
analyses (°C) 
90 75 
Température des injecteurs (°C) 50 50 
Pression dans la colonne (kPa) 200 200 
Gaz vecteur Hélium Argon 
Pression d’alimentation du gaz 
vecteur (bar) 
5,5 5,5 
Tableau 2.14: Propriétés de l’analyseur de gaz (µGC Agilent 490). 
Après analyse, le gaz rejoint le système de traitement des effluents gazeux présenté plus haut, comme 
illustré sur la Figure 2.24. 
A la fin de chaque journée d’essai, une méthode dite « de régénération » des colonnes de l’analyseur est 
programmée. Celle-ci consiste à augmenter la température des deux colonnes d’analyse jusqu’à 160 °C, 
ainsi que celles de leurs injecteurs jusqu’à 90 °C, afin d’évaporer toute matière condensable qui aurait 
pu rester dans le courant gazeux et qui pourrait endommager l’appareil. 
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4. Description des dispositifs de sécurité 
Les précautions prises ont pour but de prévenir : 
 La montée en pression. Le pilote n’ayant pas été conçu pour supporter des pressions supérieures 
à 500 mbar, deux manomètres de sécurité ont été installés pour mesurer la pression en pied du 
gazéifieur et du combusteur, dans leur boîte à vent sous le distributeur, où la pression est 
maximale. Une valeur seuil de 400 mbar a été fixée. Si cette valeur est dépassée, l’alimentation 
électrique des préchauffeurs, ainsi que celle en gaz naturel, sont immédiatement coupées ; 
 L’emballement thermique dans les réacteurs. L’installation est équipée de trois capteurs de 
températures situés respectivement : dans le gazéifieur, dans la partie basse du combusteur, ainsi 
qu’en tête de celui-ci. Lorsque la température mesurée par l’un de ces capteurs dépasse une 
valeur seuil fixée à 1000 °C, l’alimentation des fours électriques et du gaz naturel sont 
immédiatement arrêtées ; 
 La destruction des préchauffeurs. L’air secondaire est chauffé grâce à quatre préchauffeurs à 
contact direct. Une mauvaise répartition d’air va conduire à une élévation très importante de la 
température des résistances chauffantes, conduisant à leur destruction. Ainsi, chaque 
préchauffeur comporte directement à sa sortie un thermocouple de sécurité. Tout dépassement 
de la température seuil fixée (910 °C) engendre l’arrêt de l’alimentation électrique du 
préchauffeur concerné. De plus, un capteur de débit a été installé sur la ligne d’air secondaire. 
Si le débit devient inférieur au débit d’air minimum vital, l’alimentation électrique de tous les 
préchauffeurs est également coupée. Cela peut prévenir une mauvaise manipulation ou une 
erreur de l’opérateur durant l’arrêt (arrêt du gaz avant l’arrêt des préchauffeurs, par exemple) ; 
 Le risque de détonation de gaz naturel dans le combusteur. Le gaz naturel ne doit être introduit 
dans le combusteur qu’à la condition que la température y soit supérieure à la température 
d’auto-inflammation du gaz naturel en lit fluidisé dense (750 °C). Si la température mesurée à 
la base du combusteur devient inférieure à cette valeur seuil, l’alimentation de gaz naturel sera 
immédiatement interrompue par l’arrêt de l’alimentation électrique des électrovannes de 
sécurité (normalement fermées NF) ; 
 La surchauffe des éléments refroidis par l’eau de refroidissement en cas d’arrêt de celle-ci. 
L’eau de refroidissement du réseau permet d’éviter la surchauffe de la vis sans fin 
d’alimentation de biomasse ainsi que du SolidFlow 2.0. En outre, elle circule dans : 
o L’échangeur multi-tubulaire permettant le refroidissement et la condensation partielle 
de la vapeur d’eau présente dans les fumées issues des chambres de post-combustion ;  
o L’échangeur installé sur la ligne d’échantillonnage et d’analyse du gaz de synthèse 
d’une part et des fumées issues du combusteur d’autre part. 
Ainsi, il est apparu indispensable d’installer un système de remplacement de l’eau de refroidissement 
par de l’eau de ville dans les équipements mentionnés, afin de toujours assurer leur refroidissement. 
5. Caractérisation des propriétés des matériaux employés 
Dans cette partie sont présentées les propriétés des biomasses ainsi que des particules de média (olivine 
et sable) utilisées. 
5.1. Présentation des particules de biomasse 
Les essais de pyrogazéification ont été réalisés avec de la sciure et des granulés de bois de hêtre comme 
biomasse. Ces deux types de biomasse proviennent du même lot de bois. Les granulés ont été obtenus à 
partir de la mise en forme de la sciure par granulation. 
Chapitre 2 – Présentation du pilote expérimental de pyrogazéification de la biomasse en lit fluidisé 
circulant 
36 
L’analyse immédiate (proximate analysis) et l’analyse élémentaire/chimique des biomasses ont été 
réalisées en suivant respectivement les protocoles standardisés de D 1762-84 pour l’analyse immédiate 
et de MA-E2-02, MA-E2-12 et MA-E2-13 pour l’analyse élémentaire. Ces analyses ont conduit à des 
résultats identiques pour les deux types de biomasse employés (Tableau 2.15). Par ailleurs, dans ce 
tableau sont consignés les pouvoirs calorifiques inférieurs et supérieurs du bois de hêtre utilisé dans ces 
travaux. A partir de ces résultats, une formule chimique a été proposée pour le bois de hêtre sec et hors 
éléments inorganiques : CH1,61O0,79. 
Analyse immédiate 
(%m base sèche) Cendres = 1,8 Humidité = 10,9 
Matières volatiles 
= 75,1 




(%m base sèche) 
C = 49,41 H = 5,74 O = 43,00 N = 0,25 
PCI = 17710 kJ.kg-1          PCS = 18910 kJ.kg-1 
a : par différence 
Tableau 2.15: Propriétés des biomasses employées. 
La distribution de taille d’un échantillon représentatif des particules de sciure de hêtre a été déterminée 
par granulométrie laser (Marque : Malvern, Modèle : Mastersizer 2000 équipé du Scirocco 2000) 
(Figure 2.25 et Tableau 2.16). Cet échantillon est obtenu par la méthode de quartage. Les résultats 
montrent que le lot de particules de sciure de hêtre est constitué de particules hétérogènes en taille, de 
diamètre compris entre 200 et 2000 µm. En outre, leur masse volumique apparente, considérée comme 
celle du bois de hêtre, est déterminée par la mesure du poids et du volume d’un bâtonnet de bois de hêtre 
(Tableau 2.16).  
 
Figure 2.25: Distribution de taille des particules de sciure de hêtre. 







d10 = 260 µm d50 = 771 µm d90 = 1454 µm d3/2 = 497 µm d4/3 = 763 µm 733 
Granulés de 
hêtre 
D (mm) x L (mm) : 6 - 15 1050 
Tableau 2.16: Propriétés physiques des biomasses utilisées. 
Les particules de granulés de hêtre, quant à elles, sont représentées par leur diamètre et leur longueur, 
indiqués dans le Tableau 2.16. Leur masse volumique apparente a été mesurée à partir du poids et du 
volume d’un granulé de bois de hêtre. 




Les résultats présentés dans le Tableau 2.16 montrent qu’en dehors d’une uniformisation de la géométrie 
du combustible, l’étape de granulation permet aussi d’augmenter sa masse volumique. En effet, on 
remarque que la masse volumique des granulés (1050 kg.m-3) est largement supérieure à celle du bois 
de hêtre (733 kg.m-3). Dans le but de mieux comprendre si le procédé de granulation peut avoir une 
influence sur la cinétique de dégradation thermique de la biomasse, une série d’essais a été réalisée dans 
les conditions suivantes : 
 Les échantillons de biomasses sont d’abord broyés jusqu’au même diamètre moyen, afin 
d’homogénéiser la taille des particules. Un diamètre de Sauter de 500 µm est retenu afin d’éviter 
les limitations liées au transfert de masse et de chaleur. Le broyage est réalisé à l’aide d’un 
broyeur de la marque IKA® (modèle A11) équipé d’un couteau à lame ; 
 La décomposition thermique des biomasses en atmosphère inerte est effectuée au moyen d’une 
balance thermogravimétrique (ATG, marque : TA Instruments, modèle : SDT Q600, 
précision = 0,1 µg) ; 
 Une masse de 10 mg de biomasse est introduite dans un creuset en alumine (diamètre interne : 
5,5 mm et hauteur : 4 mm) pour chaque essai ; 
 L’échantillon est alors chauffé sous atmosphère inerte (débit de N2 : 100 NmL.min-1) avec une 
vitesse de chauffe de 5 °C.min-1, de la température ambiante jusqu’à 550 °C. Un logiciel 
enregistre l’évolution de la masse de l’échantillon au cours du temps, avec une acquisition tous 
les dixièmes de seconde.  
A partir des résultats expérimentaux, le taux de conversion Yt et la vitesse de transformation (dérivée 
première) sont calculés via les Equations 3 et 4. 
 𝑌𝑡 =  1 −
𝑚𝑡
𝑚0









     (%m.𝑠−1)                                                            (4) 
Où m0 est la masse initiale de l’échantillon (mg), mt est la masse de l’échantillon à un temps donné, et 
Yt est le taux de conversion à un temps donné.  
Les résultats expérimentaux présentés sur la Figure 2.26 montrent que : 
 L’étape de granulation ne semble pas avoir un effet sur la cinétique de dégradation. En effet, on 
constate que les courbes d’analyse thermogravimétrique sont superposées ; 
 L’allure des courbes d’analyse thermogravimétriques est identique à celle rapportée par Di Blasi 
(2008) lors de l’étude de la dévolatilisation du bois de hêtre en thermobalance. Ainsi, les 
résultats expérimentaux peuvent être interprétés comme suit :  
o Une perte en masse d’environ 10 % pour des températures inférieures à TH (environ 
100 °C) correspondant à l’évaporation de l’humidité de la biomasse ; 
o Une perte en masse de 22 % pour des températures comprises entre THC et TC (entre 
200 et 300 °C) correspondant à la décomposition de l’hémicellulose ; 
o Une perte en masse de 40 % pour des températures comprises entre TC et TL (entre 300 
et 350 °C) correspondant à la décomposition de la cellulose ; 
o La perte en masse observée pour des températures supérieures à TL (environ 350 °C) 
est attribuée à la décomposition de la lignine.  
En outre, la perte en masse totale entre la température ambiante et 550 °C est d’environ 80 %. 




Figure 2.26: Courbes d’analyse thermogravimétrique de dégradation thermique des biomasses employées : a) 
Programme de chauffe, b) Taux de conversion et vitesse de réaction. 
5.2. Présentation des particules de média 
Lors des essais visant à étudier le comportement hydrodynamique des particules solides dans le pilote, 
trois lots d’olivine appelés O1, O2 et O3, et ayant des distributions de tailles différentes, sont employés : 
 Lot O1 : 200 – 300 µm ; 
 Lot O2 : 300 – 400 µm ; 
 Lot O3 : 400 – 600 µm. 
Toutefois, dans le but de travailler avec des vitesses de gaz raisonnables, seul le lot O1 est utilisé lors 
des essais réactifs de pyrogazéification de la biomasse. 
En outre, un lot de sable (S1), ayant une distribution de taille semblable à celle du lot O1, est aussi 
employé pour les essais hydrodynamiques et réactifs. 
Dans le procédé de gazéification en lit fluidisé circulant, les particules de média sont chauffées à des 
températures élevées et transportées dans le courant gazeux. Ces phénomènes peuvent conduire à une 
modification de leurs propriétés : forme et distribution de taille. Ainsi, dans le but de travailler avec des 
particules de média ayant des propriétés similaires à celles observées dans le procédé, les lots de média 
retenus subissent au préalable les étapes de pré-traitement suivantes dans le gazéifieur : 
 Une étape d’élutriation, durant laquelle les fines particules sont séparées et récupérées au 
cyclone. Cette étape est réalisée à température ambiante pendant 20 heures ; 
 Une étape de calcination, durant laquelle les particules sont fluidisées à 850 °C pendant une 
demi-journée. 
Précisons que ces deux étapes de pré-traitement sont réalisées avec une vitesse d’air de fluidisation égale 
à huit fois la vitesse minimale de fluidisation des particules. 
A la suite de ce pré-traitement, les lots de particules solides sont caractérisés. Les résultats sont fournis 
dans le Tableau 2.17. Dans le même tableau sont indiquées les différentes techniques utilisées pour cette 
caractérisation. Les distributions de taille de chaque lot sont présentées sur la Figure 2.27. En se basant 
sur leur diamètre moyen et leur masse volumique, on peut conclure que l’ensemble des particules 
employées appartient à la classe B de la classification de Geldart (1973). Notons que les particules 
d’olivine sont essentiellement constituées d’oxydes de magnésium, de silicium et de fer. Le pourcentage 
massique de ce-dernier peut dépasser 8 %. Par ailleurs, ces particules sont peu poreuses, avec une 
porosité interne de 7 %. Le facteur de forme des particules du lot O1, déterminé par morphomètre G3S, 
est d’environ 0,85. 




Figure 2.27: Distributions de taille de chacun des lots d’olivine (O1, O2, O3) et de sable (S1) : a) Fractions 
volumiques vs. diamètre de particules, b) Fractions volumiques cumulées vs. diamètre de particules. 
6. Présentation des protocoles de démarrage et d’arrêt de l’unité 
Dans cette partie sont présentés les protocoles de démarrage et d’arrêt de l’installation. Dans le but de 
mieux comprendre les évolutions des températures dans l’unité au cours de la phase de démarrage, la 
Figure 2.28 illustre, pour un exemple type de résultats : 
 La température mesurée dans le lit fluidisé dense du gazéifieur TR-G02, à 20 cm du distributeur 
(Figure 2.28a) ; 
 Les températures mesurées dans le lit fluidisé dense TR-C02, dans la zone de freeboard TR-
C05, ainsi qu’en sortie du combusteur TR-C09 (Figure 2.28b). Ces températures sont mesurées 
respectivement à 20 cm, 2,40 m et 7 m du distributeur ; 
 La température mesurée à 3,5 cm de la base du standpipe TR-S01 (Figure 2.28c). 
6.1. Protocole de démarrage 
Etapes préliminaires : 
 Allumage du système d’extraction des gaz ; 
 Ouverture des vannes d’eau de refroidissement ; 
 Mise sous tension de l’armoire électrique ; 
 Début de l’enregistrement de toutes les plumes sur les deux enregistreurs ; 
 Mise sous tension du µGC et réglage de la méthode d’analyse ; 
 Démarrage des cordons chauffants ; 
 Démarrage de la pompe d’échantillonnage et de l’analyseur de gaz ; 
 Ouverture de la vanne de barrage du gaz naturel ; 
 Mise sous tension et démarrage des chambres de post-combustion (consigne de 
température : 850 °C). 
Phase 1 : Chauffe de l’unité (fours électriques uniquement) : 
 Fluidisation du gazéifieur (25 Nm3.h-1), du combusteur (10 Nm3.h-1) et du standpipe   
(0,7 Nm3.h-1) avec de l’air ; 
 Alimentation d’azote dans l’extracteur vibrant ; 
 Mise en route de la vis sans fin et réglage de la fréquence de vibration à sa valeur maximale 
(100 tr.min-1) ; 
 Introduction d’un faible débit d’air secondaire, environ 2 Nm3.h-1, afin de ne pas remplir la 
canne d’injection avec des particules fluidisées ; 
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 Lot S1 Lot O1 Lot O2 Lot O3 
Fournisseur Sibelco® Magnolithe GmbH® 
Couleur Blanc Brun foncé 
Formule Brute SiO2 (Fex,Mg1-x)2SiO4 
Composition chimique 
(indiquée par le 
fournisseur) 
SiO2 : 98,34 % 
Fe2O3 : 0,022 % 
Al2O3 : 1,206 % 
TiO2 : 0,03 % 
CaO : 0,014 % 
K2O: 0,745 % 
MgO : 47,5 - 50,0 % 
SiO2 : 39,0 - 42,0 % 
CaO : max. 0,4 % 
Fe2O3 : 8,0 - 10,5 % 
Masse volumique 
réelle des particules(1) 
ρP (kg.m-3) 
2650 3265 





particules(3) ρS (kg.m-3) 
2400 2965 
Masse volumique vrac 
non tassée(4,5) ρV 
(kg.m-3) 
1519 1344 1368 1445 
Masse volumique vrac 
tassée(4,5) (kg.m-3) 
1643 1500 1513 1643 
Degré de vide en lit 
fixe(6) ε0 (-) 
0,49 0,55 0,54 0,51 
Angle de talus(5) (°) 33,2 29,6 n.m. n.m. 
Facteur de 
compressibilité (%) 
8 10 10 12 
Facteur de forme(7) (-) n.m. 0,85 n.m. n.m. 
Température de fusion 
(°C) 
1650 1890 




d10 (µm)(8) 190 188 336 508 
d50 (µm)(8) 305 300 483 709 
d90 (µm)(8) 488 475 689 1015 
d3/2 (µm)(8) 285 282 464 689 
d4/3 (µm)(8) 324 318 500 740 
Coefficient de variance 
Cv(9) (-) 
0,98 0,96 0,73 0,72 
Umf expérimentale à 
20 °C (cm.s-1) (10) 
6,3 10,2 20,7 37,5 
Ut théorique à 20 °C 
(m.s-1) (11) 
2,4 2,6 4,2 5,8 
n.m. : non mesuré 
(1) Mesure par pycnométrie à l’eau 
(2) Mesure par porosimétrie à mercure 
(3) Déterminé par le calcul : 𝜌𝑆 = 𝜌𝑃 ⋅ (1 − χ) 
(4) Mesure par empotage 
(5) Mesure par analyse Hosokawa 
(6) Déterminé par le calcul : 𝜀0 = 1 − 𝜌𝑉 𝜌𝑆⁄  
(7) Mesure par Morphométrie G3S 
(8) Mesure par granulométrie laser : Malvern Mastersizer 2000 équipé du Scirocco 2000 
(9) Déterminé par le calcul : 𝐶𝑣 = (𝑑90 − 𝑑10) 𝑑50⁄  
(10) Mesure expérimentale par défluidisation 
(11) Corrélation simplifié de Haider et al. (1989) 
Tableau 2.17: Propriétés des lots de particules employés dans ce travail. 
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 Allumage des fours électriques entourant le gazéifieur et le combusteur ; 
 Réglage des températures consignes ; 
 Ajustement de la valeur des débits d’air, au fur et à mesure que la température augmente, afin 
de garder les rapports U/Umf souhaités au gazéifieur et au combusteur. 
Phase 2 : Chauffe du combusteur par le gaz naturel en absence de circulation: 
Le protocole expérimental retenu dans cette phase, qui commence lorsque la température du lit dense 
du combusteur atteint 750 °C, est le suivant : 
 Le débit d’air secondaire est fixé à 2 Nm3.h-1, correspondant à un débit massique 2,6 kg.h-1 ; 
 Le débit du gaz naturel et de l’air primaire sont progressivement augmentés respectivement de 
0 à 2 Nm3.h-1 et de 1 à 2 Nm3.h-1. 
Dans cette phase, le débit de circulation du solide est nul et le combusteur est constitué essentiellement 
d’un lit fluidisé dense de très grande hauteur (1,40 m). Il est alimenté par de l’air primaire, du gaz naturel 
injecté à 40 cm du distributeur, et de l’air secondaire introduit à un débit massique constant par la canne 
d’injection située à 15 cm du distributeur. Notons que dans cette phase, le débit d’air n’est pas suffisant 
pour assurer la combustion totale du gaz naturel. La Figure 2.28b montre une faible élévation de la 
température au sein du lit fluidisé dense et une très nette augmentation de la température au-dessus du 
lit pour atteindre une valeur sensiblement égale à celle du lit. Ce dernier phénomène est directement lié 
à l’augmentation de la hauteur du lit fluidisé d’une part, et du débit de projection de solides d’autre part, 
causées par l’augmentation de la vitesse du gaz. Cependant, on remarque que la température en sortie 
du combusteur reste inférieure à 100 °C.  
Phase 3 : Mise en circulation des particules de média : 
Le protocole expérimental retenu dans cette phase est le suivant : 
 Le débit d’air primaire est maintenu constant ; 
 Le débit d’air secondaire est progressivement augmenté de 2 à 15 Nm3.h-1 ; 
 Le débit de gaz naturel est progressivement augmenté de 2 à 3,5 Nm3.h-1. 
En ce qui concerne l’évolution des températures de l’unité au cours de cette phase, la Figure 2.28 montre : 
 Une augmentation quasi-instantanée de la température en sortie du combusteur ainsi qu’à la 
base du standpipe, indiquant le début de la mise en circulation du média. Le refroidissement du 
gazéifieur et du combusteur, au-début de cette phase, est directement lié à l’échauffement du 
standpipe et de la partie haute du combusteur grâce à la consommation partielle de l’énergie 
contenu dans le média. La température du gazéifieur devient inférieure à celle du combusteur ; 
 Une stabilisation de la température à la base du standpipe à des valeurs identiques à celles du 
gazéifieur ;  
 Une homogénéisation de la température le long du combusteur ; 
 Une stabilisation progressive de la température du gazéifieur et du combusteur. La température 
du combusteur est de l’ordre de 50 °C supérieure à celle du gazéifieur. 
Phase 4 : Pyrogazéification de la biomasse en lit fluidisé circulant :  
Le protocole d’essai dans cette phase est le suivant :  
 Arrêt progressif de l’air de fluidisation du gazéifieur et alimentation simultanée de la vapeur 
d’eau ; 
 Arrêt progressif de l’air de fluidisation du standpipe et alimentation simultanée de la vapeur 
d’eau ; 
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 Mise en place d’un bac vide à la base du cyclone du gazéifieur pour la récupération des 
particules collectées ; 
 Analyse du gaz sortant du gazéifieur. Lorsque la fraction en O2 dans le réacteur devient 
inférieure à 0,5 %, la biomasse est progressivement introduite dans le réacteur en augmentant 
graduellement la fréquence de vibration de l’extracteur pour atteindre le débit désiré. A titre 
d’illustration, la Figure 2.29 présente l’évolution de la composition du gaz sec sortant du 
gazéifieur au cours de cette phase. 
L’exploitation des données a été réalisée en régime établi, sur une durée pouvant varier de 1 à 2 heures. 
Dans le but de réaliser un bilan complet sur l’installation, la composition des fumées sortant du 
combusteur a été déterminée, en remplaçant  le gaz de synthèse issu du gazéifieur par ces-dernières dans 
le circuit d’analyse du gaz. 
6.2. Protocole d’arrêt 
 Arrêt de l’alimentation de biomasse ; 
 Remplacement rapide de la vapeur d’eau de fluidisation du gazéifieur et du standpipe par l’air. 
Le suivi de la composition du gaz de combustion en fonction du temps permet d’évaluer la 
rétention de char dans le gazéifieur (Figure 2.30) ; 
 Pesée du bac de récupération des solides captés au cyclone du gazéifieur. Cette étape permet la 
quantification de la quantité de char et de média perdue par élutriation ; 
 Mise hors tension du générateur et du surchauffeur de vapeur d’eau ; 
 Arrêt de l’alimentation en gaz naturel à la base du combusteur ; 
 Mise hors tension des préchauffeurs d’air secondaire ; 
 Mise hors tension des fours électriques du gazéifieur et du combusteur ; 
 Réduction du débit d’air secondaire afin d’arrêter la circulation de solide entre les deux réacteurs. 
L’alimentation d’air froid dans tout le pilote va permettre son refroidissement ; 
 Lorsque la température au sein de l’unité devient inférieure à 600 °C, arrêt et mise hors tension 
des deux chambres de post-combustion ; 
 Fermeture de la vanne de barrage du gaz naturel ; 
 Arrêt de la méthode d’analyse du µGC et lancement de la méthode de régénération des colonnes ; 
 Arrêt de la pompe d’échantillonnage ; 
 Mise hors tension des cordons chauffants ; 
 Arrêt de la rotation de la vis sans fin ; 
 Lorsque la température est abaissée jusqu’à la température ambiante, arrêt de l’alimentation en 
azote dans l’extracteur vibrant ; 
 Arrêt de la fluidisation au gazéifieur ; 
 Arrêt de la fluidisation au combusteur ; 
 Arrêt de l’alimentation en air secondaire ; 
 Arrêt de l’air de fluidisation au standpipe ; 
 Fermeture des vannes d’eau de refroidissement ; 
 Mise hors tension du système d’extraction des gaz ; 
 Arrêt de l’enregistrement de toutes les plumes des deux enregistreurs ; 
 Mise hors tension de l’armoire électrique. 




Figure 2.28: Protocoles de chauffe du pilote de pyrogazéification de la biomasse. 




Figure 2.29: Evolution de la composition du gaz sec sortant du gazéifieur au cours de la phase 4. 
 
Figure 2.30: Détermination de la rétention de char dans le gazéifieur par combustion. 
7. Conclusion 
Dans ce chapitre sont présentés de manière détaillée le pilote expérimental en fonctionnement au LGC, 
les caractéristiques des particules de biomasse et d’olivine employées, ainsi que les protocoles de 
démarrage et d’arrêt de l’unité.  
La description du pilote expérimental a compris les éléments suivants : 
 Alimentation biomasse (1 – 20 kg.h-1) :  
o Contrôle du débit par extracteur vibrant ; 
o Introduction de la biomasse par vis sans fin (en série avec l’extracteur) ; 
 Gazéifieur (750 – 900 °C) : 
o Diamètre intérieur : 214 mm ; 
o Hauteur : 2,5 m ; 
o Cyclone : diamètre 124 mm, diamètre de coupure 10 µm ; 
 Déverse : 
o Diamètre intérieur : 55 mm ; 
o Longueur : 0,81 m ; 
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 Combusteur (750 – 950 °C) : 
o Diamètre intérieur : 104 mm ; 
o Hauteur : 7 m ; 
o Canne d’injection d’air secondaire : diamètre intérieur 18 mm, position verticale 
15 cm du distributeur ; 
o Cyclone : diamètre 200 mm, diamètre de coupure 10 µm ; 
 Standpipe : 
o Diamètre intérieur : 68 mm ; 
o Hauteur : 5,5 m. 
Les différents circuits de gaz entrants dans le pilote ont également été décrits : 
 Circuit d’air : fluidisation gazéifieur, standpipe et base du combusteur, entraînement le long du 
combusteur ; 
 Circuit d’azote : fluidisation gazéifieur ; 
 Circuit de vapeur d’eau : fluidisation gazéifieur et standpipe ; 
 Circuit de gaz naturel : combustion dans le combusteur. 
Le système d’échantillonnage et d’analyse du gaz de synthèse produit (sortie du gazéifieur) ainsi que 
des fumées (sortie du combusteur) est présenté. 
Les organes de mesure ont également été décrits. Ceux-ci permettent la mesure des débits (air, azote, 
vapeur, gaz naturel), des pressions, des températures ainsi que du débit de solide circulant entre les deux 
réacteurs. 
De même, les systèmes de traitement des gaz issus du pilote ont également été abordés : 
 Circuit de traitement des gaz : chambres de post-combustion, chambre de mélange, condenseur 
partiel, dilution des fumées par de l’air frais, filtration, évacuation à l’atmosphère. 
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La bonne compréhension des phénomènes régissant le comportement hydrodynamique du pilote de 
gazéification de biomasse en lit fluidisé circulant est une étape indispensable à la mise en œuvre et au 
dimensionnement du procédé. Ce chapitre vise à approfondir les connaissances rapportées dans la 
littérature concernant le comportement hydrodynamique de particules de média dans un réacteur à lit 
fluidisé circulant, entre 20 et 950 °C. Après avoir introduit les principaux travaux publiés dans la 
littérature, ce chapitre présente : 
 Le pilote utilisé ainsi que les particules de média employées. En outre, le pré-traitement ainsi 
que la caractérisation de ces particules est détaillé ; 
 Une étude du comportement hydrodynamique des particules d’olivine en lit fluidisé dense. La 
compréhension des phénomènes hydrodynamiques en jeu dans le pilote passe par une étude 
détaillée des réacteurs découplés (gazéifieur et combusteur) ; 
 Une étude du comportement hydrodynamique des particules de sable et d’olivine dans un lit 
fluidisé circulant pouvant fonctionner jusqu’à 850 °C. Cette étude a pour but de mettre en 
lumière le comportement hydrodynamique des particules solides lors de leur circulation entre 
les deux réacteurs. 
Les résultats de cette étude hydrodynamique ont permis de proposer des règles de conception de 
réacteurs de gazéification en lit fluidisé circulant et de mieux appréhender leur fonctionnement. 
Etude du comportement hydrodynamique d’un lit fluidisé dense 
L’étude du comportement hydrodynamique des particules d’olivine en lit fluidisé dense a consisté à 
déterminer l’effet des paramètres opératoires, tels que la température (entre 20 et 950 °C), la nature du 
gaz de fluidisation (vapeur d’eau/air) et la taille des particules (entre 282 et 689 µm), sur la vitesse et le 
degré de vide au minimum de fluidisation, ainsi que sur le degré de vide moyen. La vitesse minimale de 
fluidisation (Umf) a été calculée grâce à trois méthodes différentes : 
 En suivant l’évolution de la pression totale dans le réacteur en fonction de la vitesse de gaz ; 
 En suivant l’évolution de la pression différentielle, mesurée pour une tranche de lit en fonction 
de la vitesse de gaz ; 
 En suivant l’évolution des fluctuations de la pression totale dans le réacteur en fonction de la 
vitesse de gaz. 
En outre, le degré de vide moyen du lit (ε) a été déterminé à partir de la hauteur de lit expansé. Celle-ci 
a été obtenue à partir des profils de pression mesurés dans le réacteur pour différentes vitesses de gaz. 
Enfin, le degré de vide au minimum de fluidisation (εmf) a été obtenu de deux manières différentes : 
 A partir de la hauteur de lit fixe aéré, mesurée en traçant le profil de pression dans le réacteur 
pour des vitesses de gaz inférieures à la vitesse minimale de fluidisation ; 
 En extrapolant la courbe de l’évolution du degré de vide moyen en fonction de la vitesse de gaz 
à celle au minimum de fluidisation. 
L’étude du comportement hydrodynamique des particules d’olivine en lit fluidisé dense a montré que : 
 La vitesse minimale de fluidisation des particules d’olivine dépend fortement des propriétés 
physiques des particules solides (diamètre moyen) et du gaz de fluidisation (masse volumique 
et viscosité). Une augmentation de la température, et par conséquent de la viscosité du gaz, 
conduit à une diminution de la vitesse minimale de fluidisation. Par exemple, la viscosité de 
l’air est doublée lorsque la température augmente de 20 à 850 °C. Ainsi, pour des particules de 
diamètre moyen égal à 282 µm, la vitesse minimale de fluidisation diminue de 10 à 3 cm.s-1 sur 
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cette plage de température.  L’augmentation de la vitesse minimale de fluidisation lorsque l’air 
de fluidisation est remplacé par de la vapeur d’eau s’explique également par l’effet de la 
viscosité du gaz.  En effet, la viscosité de la vapeur d’eau est plus faible que celle de l’air pour 
des températures comprises entre 600 et 700 °C. En revanche, la vitesse minimale de fluidisation 
croît avec la taille des particules ; 
 Le degré de vide au minimum de fluidisation n’est pas affecté par la température ou la taille des 
particules. Il est légèrement supérieur au degré de vide de lit fixe aéré ; 
 Le degré de vide moyen est fortement affecté par l’excès de gaz par rapport au minimum de 
fluidisation (U-Umf). Il augmente avec ce paramètre. En revanche, pour une valeur (U-Umf) 
donnée, il est indépendant de la température du lit et de la taille des particules. 
Par ailleurs, les valeurs de vitesse minimale de fluidisation et de degré de vide moyen déterminés 
expérimentalement ont été comparées à celles obtenues en utilisant les corrélations de la littérature. La 
plupart de ces corrélations a été établie à température ambiante. Les résultats ont montré que : 
 La corrélation permettant la meilleure prédiction de la vitesse minimale de fluidisation est celle 
de Bourgeois et al. (1968), avec une erreur relative de - 3 % ; 
 La corrélation apte à prédire correctement le degré de vide moyen du lit est celle de Matsen et 
al. (1969), avec une erreur relative de - 10 %. 
En outre, de nouvelles corrélations ont été proposées : 
 Vitesse minimale de fluidisation : 
     𝑅𝑒𝑚𝑓 = (20.32
2 + 0.031 ⋅ 𝐴𝑟)0.5 − 20.32          Erreur relative = - 2 %             (1) 
 Degré de vide moyen du lit :  





⋅ 𝐴𝑟0.006           Erreur relative = 1 %                (2) 
Ces corrélations, établies dans des conditions de fonctionnement similaires à celles des réacteurs de 
gazéification de la biomasse (olivine, températures jusqu’à 950 °C, vapeur d’eau comme gaz de 
fluidisation), pourront être utilisées pour leur dimensionnement. 
Etude du comportement hydrodynamique d’un lit fluidisé circulant 
L’étude du comportement hydrodynamique de particules solides en lit fluidisé circulant consiste à 
analyser l’effet de la température (entre 20 et 850 °C), de la nature des solides (sable/olivine), de 
l’inventaire de solides (entre 35 et 60 kg) et de la vitesse du gaz (entre 0,9 et 9 m.s-1) sur le débit de 
circulation du média entre le gazéifieur et le combusteur. Les résultats de cette étude montrent que : 
 Pour des vitesses de gaz inférieures à la vitesse terminale de chute libre des particules (Ut), un 
faible débit de solides circule entre les réacteurs. Celui-ci résulte principalement du phénomène 
d’élutriation des fines particules initialement présentes dans l’inventaire. Notons que la vitesse 
Ut, calculée par les corrélations de la bibliographie, varie peu avec la température et la masse 
volumique des particules. En effet, pour une même température, les vitesses terminales 
calculées pour des particules de sable et d’olivine ayant le même diamètre moyen sont très 
proches ; 
 Pour des vitesses de gaz entre Ut et une vitesse caractéristique (vitesse de transport des solides 
Utr), le débit de solide augmente légèrement. En outre, les résultats montrent que la vitesse de 
transport des particules solides n’est pas affectée par la température ou l’inventaire de particules. 
Elle correspond à 1,6-1,7 fois la vitesse terminale de chute libre des particules, soit entre 3,3 et 
3,4 m.s-1, pour des particules de diamètre de Sauter égal à 282 µm. Ce constat est confirmé par 
la méthode du suivi du temps de vidange du combusteur en fonction de la vitesse d’air. La 
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comparaison entre les résultats expérimentaux et ceux prédits par les corrélations de la 
bibliographie ont montré que seule la corrélation de Perales et al. (1991) permet d’estimer 
correctement les valeurs de Utr déterminées expérimentalement entre 20 et 850 °C. Selon cet 
auteur, la vitesse de transport Utr est directement proportionnelle à la vitesse terminale de chute 
libre Ut (Utr = 1,7.Ut); 
 Au-delà de la vitesse de transport Utr, le débit de solide circulant augmente significativement. 
Ces résultats montrent que la vitesse de transport Utr marque le début d’un régime stable de 
circulation des solides. Par ailleurs, le débit de circulation de solides atteint un palier au-delà 
d’une certaine vitesse de gaz. L’origine de ce palier s’explique par l’effet de la vitesse du gaz 
sur la différence de niveaux de solides entre le gazéifieur et le combusteur. Elle augmente avec 
la vitesse du gaz pour atteindre une valeur limite fixée par la hauteur de la canne d’injection 
d’air secondaire. Ainsi, la différence de niveaux entre les deux réacteurs, directement liée à la 
différence de pression, joue un rôle de force motrice pour la circulation. Elle ne dépend que de 
l’inventaire de solides. En effet, les résultats ont montré que le débit de circulation mesuré sur 
le palier est indépendant de la température et de la nature du média circulant. En revanche, il 
augmente fortement avec l’inventaire de solides. Par exemple, il augmente de 400 à      
1000 kg.h-1 lorsque l’inventaire passe de 35 à 60 kg. Par ailleurs, la vitesse à partir de laquelle 
ce palier est atteint n’est pas non plus affectée par la température ou la nature du média. 
Cependant, elle dépend fortement de l’inventaire. Par exemple, elle augmente de 2,2 à 2,7.Ut 
lorsque l’inventaire augmente de 35 à 60 kg. 
 
  




Experimental data on the hydrodynamic behavior of dense and circulating fluidized beds at high 
temperatures are scarce in the literature. This work deals with the hydrodynamic study of a Fast 
Internally Circulating Fluidized Bed (FICFB) used for biomass gasification. The first part of this study 
investigates the influence of bed temperature (between 20 and 950 °C) and fluidizing gas nature (air or 
steam) on the hydrodynamic parameters of a dense fluidized bed of olivine particles (i.e. minimum 
fluidization velocity and voidage as well as average voidage). Three olivine batches are used with a 
mean Sauter diameter of 282, 464 and 689 µm, respectively. Experimental results are compared with 
different empirical correlations from the literature to evaluate their validity under elevated temperature 
conditions. Besides, two dimensionless correlations calculating minimum fluidization velocity and 
average bed voidage are proposed. The second part of this study focuses on the hydrodynamic behavior 
of a FICFB operating between 20 and 850 °C. The effect of different process parameters (i.e. bed 
material nature, air velocity, solid inventory, bed temperature) on solid circulation flow rate is 
investigated. It is found that transport velocity Utr is not affected by the bed temperature and the bed 
material inventory. It mainly depends on the terminal settling velocity Ut of bed material particles. 
Besides, key parameters controlling solid flow rate are the combustor gas velocity and the solid 
inventory. An increase in these parameters leads to higher circulation flow rate.  
Keywords: Circulating fluidized bed, transport velocity, hydrodynamic, olivine, biomass gasification 
Highlights: 
 Hydrodynamic behavior of dense fluidized beds of heat transfer medium (olivine). 
 Proposition of correlations to estimate hydrodynamic parameters. 
 Hydrodynamic study of fast internally circulating fluidized beds (20 to 850 °C). 
 Effects of temperature, gas velocity and inventory on circulating solid flow rate. 
 Determination of transport velocity by analyzing flow rate standard deviation. 
1. Introduction 
High temperature biomass gasification is a promising alternative to fossil fuel for power generation and 
production of fuel via methanation or Fisher-Tropsch process. The reactive system of biomass 
conversion is an endothermic process. To maintain a fixed temperature in the reactor, a contribution of 
energy is required. Two types of technology exist for biomass gasification depending on the method of 
heat transmission (Gómez-Barea et al. (2010), Ruiz et al. (2013)). On the one hand, the heat can be 
provided by “in situ” combustion. This process includes the fixed bed gasifiers (up-draft and down-draft) 
and the “bubbling fluidized bed” gasifiers. In these types of reactor, the biomass undergoes drying, 
pyrolysis, partial combustion of volatile matters and char and finally gasification of char. On the other 
hand, the heat can be supplied by “ex-situ” combustion of char. One of the most promising technology 
using “ex-situ” combustion is Fast Internally Circulating Fluidized Bed (FICFB) (Hofbauer et al. 
(2002)). The facility used in this study is of FICFB type. Its principle relies on the circulation of a media 
(sand, olivine or catalyst particles) acting as heat carrier between an endothermic reactor and an 
exothermic reactor. In the first one (called gasifier), which operates around 750°C-850°C, biomass is 
continuously fed in a dense fluidized bed, containing heat transfer medium (olivine particles) fluidized 
by super-heated steam. The biomass thermochemical conversion leads to the production of synthesis 
gas and a solid carbonaceous residue called char. Bed material (olivine and unconverted char) is 
continuously discharged through a dump, to a transported fluidized bed reactor called “Combustor”, fed 
by pre-heated combustion air. In this reactor, which operates around 850°C-950°C, combustion of a part 
of char coming from the gasifier induces olivine particle heating. At the outlet of the combustor, olivine 
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particles are separated from flue gas by a cyclone and are returned back to the gasifier through a 
standpipe. Thus, heat needed for endothermic steam-gasification is provided by ex-situ combustion of 
residual char. FICFB biomass gasification efficiency is strongly dependent on thermal equilibrium 
between gasification zone and combustion zone. This equilibrium is controlled by temperature 
difference and circulating solid flow rate between the two reaction zones. However, this last parameter 
also depends on process operating conditions (i.e. bed inventory, gas velocity, bed temperature) and 
cannot be imposed. Thus, it appears essential to identify the process key parameters which enable to 
control circulating medium flow rate. 
Besides, it is well known that the hydrodynamic behavior of a FICFB affects heat and mass transfer and 
therefore the overall reaction rate. In the literature, current knowledge on the hydrodynamic behavior of 
dense and circulating fluidized beds was essentially acquired at ambient operating conditions and a lack 
of information is noticed on the effect of temperature.  
1.1. Brief review on bubbling fluidized bed hydrodynamic study 
Shabanian et al. (2017) recently reviewed the effects of temperature, pressure and interparticle forces 
on the fluidization characteristics of gas-solid dense fluidized beds for a wide spectrum of particles, 
belonging to group A, B and D of Geldart classification (Geldart (1973)). 
For Geldart class B particles with no interparticle forces and at atmospheric pressure, minimum 
fluidization velocity decreases as temperature increases (Mii et al. (1973), Pattipati et al. (1981), Botterill 
et al. (1982), Botterill et al. (1982), Svoboda et al. (1983), Hartman et al. (1986) Grace et al. (1991), 
Llop et al. (1995), Formisani et al. (1998)). Authors explain this trend by the fact that the increasing 
viscosity, with a rise in bed temperature, is the controlling factor for class B particles. Some authors also 
investigated the effect of mean particle diameter on minimum fluidization velocity (Geldart (1972), 
Stubington et al. (1984), Fatah (1991), Tannous (1993), Gauthier et al. (1999)). Authors agreed to say 
that minimum fluidization velocity increases with mean particle size. Besides, many authors proposed 
correlations to estimate minimum fluidization velocity (Bourgeois et al. (1968), Richardson (1971), 
Saxena et al. (1977), Babu et al. (1978), McKay et al. (1980), Svoboda et al. (1983), Chitester et al. 
(1984), Thonglimp et al. (1984), Nakamura et al. (1985), Lucas et al. (1986), Chyang et al. (1988), 
Murachman (1990), Fatah (1991), Tannous et al. (1994), Wen et al. (2013)). They are listed in Table 
3.1. The correlations proposed often derive from the Ergun equation (Ergun (1952)) for pressure drop 
through a packed bed calculation (Equation 3). 














                                           (3) 
where P is the pressure drop (Pa), U is the fluid superficial velocity (m.s-1), ε is the bed average voidage 
(-), L is the bed height (m), μf is the fluid viscosity (Pa.s), Φ is the shape factor (-), dp is the mean particle 
diameter (m) and ρf is the fluid density (kg.m-3). Considering minimum fluidization as the transitional 
state between fixed bed and fluidized bed, pressure drop through fixed bed, defined in Equation 3, is 
equal to the bed weight per unit area. By using dimensionless Reynolds and Archimedes numbers, Ergun 
equation at minimum fluidization leads to Equation 4. 
              𝐴𝑟 =
150 ⋅ (1 − 𝜀𝑚𝑓)
∅2 ⋅ 𝜀𝑚𝑓




2                                             (4) 
with: 
               𝑅𝑒𝑚𝑓 =
𝜌𝑓 . 𝑈𝑚𝑓 . 𝑑𝑝
𝜇𝑓
     and     𝐴𝑟 =  
𝑔. 𝑑𝑝
3. 𝜌𝑓 . (𝜌𝑝 − 𝜌𝑓)
𝜇𝑓
2                                   (5) 
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where Ar is the Archimedes number (-), Remf is the Reynolds number at the minimum fluidization (-), 
εmf is the minimum fluidization voidage (-), Umf is the minimum fluidization velocity (m.s-1), g is the 
acceleration due to gravity (m.s-2) and ρp is the particle apparent density (kg.m-3). Equation 4 may be 
rearranged to Equation 6, where K1 and K2 are constant numbers depending on minimum fluidization 
voidage and shape factor. 
                                                              𝐴𝑟 = 𝐾1 ⋅ 𝑅𝑒𝑚𝑓 + 𝐾2 ⋅ 𝑅𝑒𝑚𝑓
2                                                       (6) 
By solving Equation 6, Remf can be expressed as a function of Ar (Equation 7). 
                                                             𝑅𝑒𝑚𝑓 = (𝐶1
2 + 𝐶2. 𝐴𝑟)
0,5 − 𝐶1                                                     (7) 
where: 
                                                             𝐶1 =
𝐾1
2 ⋅ 𝐾2
     and       𝐶2=
1
𝐾2
                                                          (8) 
Several authors attempted to estimate C1 and C2 through experimental data at various operating 
conditions (Table 3.1). However, studies performed at high temperatures are scarce in the literature. 
Most of correlations were established at ambient temperature, as reported in Table 3.1. However, it is 
known that bed temperature greatly influences viscosity and density of gas, making the use of these 
correlations a source of errors. 
Regarding minimum fluidization voidage, it is found to slightly increase with bed temperature (Botterill 
et al. (1982), Botterill et al. (1982), Llop et al. (1995), Formisani et al. (1998)). Besides, the effect of 
mean particle size on this parameter is a source of controversy. Through experiments carried out with 
various bed materials belonging to group A and B of Geldart classification (coal, sand, glass, coke, 
ceramic, carborundum, anthracite, cracking catalyst…), different trends were observed (Lewis et al. 
(1949), Matheson et al. (1949), Agarwal et al. (1951), Van Heerden et al. (1951), Rowe (1965), Geldart 
(1972)). When mean particle size increases, minimum fluidization voidage is found: to decrease 
according to Matheson et al. (1949), Agarwal et al. (1951), Rowe (1965), and Geldart (1972), to increase 
in the work of Van Heerden et al. (1951) and to remain unchanged for Lewis et al. (1949). 
Finally, studies about average bed voidage showed that there is no influence of bed temperature for 
Geldart class B particles (Botterill et al. (1982), Botterill et al. (1982)). According to the authors, this 
parameter only depends on excess gas velocity (U-Umf). The effect of mean particle size on average bed 
voidage was also investigated with various bed materials (ballotini crystal, cracking catalyst and sand 
particles) (Lewis et al. (1949), Rowe (1965), Geldart (1972)). The authors found that average bed 
voidage decreases as mean particle size increases. Besides, several correlations were proposed in order 
to estimate average bed voidage (Lewis et al. (1949), Matsen et al. (1969), Thonglimp et al. (1984), 
Chyang et al. (1988), Hilal et al. (2002)). These correlations are given in Table 3.2, and were established 
from experimental data obtained in gas-solid and liquid-solid reactors, or from the two-phase theory 
assuming that excess gas regarding minimum fluidization crosses the bed as bubbles. 
1.2. Brief review on circulating fluidized bed hydrodynamic study 
Circulating fluidized bed technologies were used since 1940 for Fuel Catalytic Cracking process (FCC) 
(Lim et al. (1995), Grace et al. (1997)). Nevertheless, the involved phenomena were investigated only 
since the 1970s (Yerushalmi et al. (1976)). Lim et al. (1995) and Berruti et al. (1995) reported that 
circulating fluidized bed reactors offer several common advantages compared to conventional low 
velocity bubbling and turbulent fluidized bed reactors. These advantages are: favorable gas-solids 
contact efficiency due to high slip between gas and solids, a more uniform distribution of solids due to 
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reduced gas by-passing, reduced axial gas and solids backmixing, higher gas throughput, independent 
gas and solids retention time control, improved turndown and possible separate gaseous reactant zones. 
A large number of literature works are devoted to the identification of the fluidization regimes in risers. 
Yerushalmi et al. (1976) focused on the identification of transition velocities between bubbling, 
plugging and turbulent regimes, at ambient temperature, for class-A particles of Geldart classification. 
The authors highlighted two characteristic velocities, Uc and Uk, which correspond to transition and 
complete turbulent fluidization velocities, respectively. For a gas velocity lower than Uc, bed pressure 
drop standard deviation increases to a peak as a result of a bubble coalescence phenomenon. Between 
Uc and Uk, internal solid circulation yields to bubbles breakup and decreases pressure drop standard 
deviation. Beyond Uk, pressure drop standard deviation stabilizes and solid particles begin to be carried 
in the gaseous flow. These two velocities (i.e. Uc and Uk) are easily measurable for class-A particles but 
are not well-defined for other class particles. Chehbouni et al. (1994) denied the existence of turbulent 
velocity Uk for Geldart class-B particles. They concluded that the onset of turbulent fluidization is at Uc 
and velocity Uk is an artefact due to the use of differential pressure transducers. 
There is more than one technique for measuring the transport velocities of particles. Those recorded in 
the literature include determination of the flooding point (Yerushalmi et al. (1979)), determination of 
the pressure drop at the bottom of the column as a function of the solids circulation flux at different gas 
velocities (Yerushalmi et al. (1979)), determination of the maximum solids circulation flux at different 
gas velocities (Schnitzlein et al. (1988)) and determination of the emptying times of a fast-fluidization 
column (Han et al. (1985)). According to Adanez et al. (1993), the last technique is the most attractive 
because the measurement is simple and quick to conduct.  
By measuring the solid flow rate versus the gas velocity, Yerushalmi et al. (1979) also reported the 
existence of a characteristic particle transport velocity Utr, which corresponds to the onset of a fully 
transported bed flow. 
Several authors attempted to estimate the influence of column diameter as well as solid properties and 
hold-up on the transition velocities Uc, Uk and Utr at ambient temperature (Fan et al. (1983), Han et al. 
(1985), Mori et al. (1986), Lee et al. (1990), J. F. Perales et al. (1991), Bi et al. (1992), Adanez et al. 
(1993), Tannous (1993), Chehbouni et al. (1995)). Most authors concluded that turbulent transition 
velocities increase with column diameter, for a same solid static height (Rhodes et al. (1986), Grace et 
al. (1991), Chehbouni et al. (1995)). This phenomenon is attributed to the effect of column diameter on 
bubble size. For a given gas velocity, an increase in column diameter leads to the formation of smaller 
bubbles which reduces internal solid circulation in the bed and delays the onset of the turbulent regime. 
Transport velocity Utr also increases with column diameter. Solid static height was found to have a very 
low influence on turbulent transition and transport velocities (Werther (1974), Satija et al. (1985), 
Chehbouni et al. (1995)). Moreover, an increase in particle size and density leads to higher transition 
characteristic velocities Uc and Uk and transport velocity Utr (Cai et al. (1990), Chehbouni et al. (1995)). 
Lee et al. (1990) showed that the transition turbulent fluidization velocity Uc is almost equal to the 
terminal settling velocity of single particle Ut for class-B particles. Furthermore, very recent studies 
have proved that particle size distribution (PSD) has an influence on transition velocity Uc which was 
found to be higher for materials with a wider PSD (Chehbouni et al. (1995), Rim et al. (2016)). 
Experimental data showing the influence of bed temperature on transition velocities are scarce in the 
literature. According to Bi et al. (1996), a rise in temperature might cause a shift towards lower transition 
velocities. Besides, some correlations were proposed in the literature in order to estimate the transport 
velocity Utr (Mori et al. (1986), Lee et al. (1990), Perales et al. (1991), Perales et al. (1991), Bi et al. 
(1992), Adanez et al. (1993), Tannous (1993), Chehbouni et al. (1995), Ryu et al. (2003), Goo et al. 
(2010)). These correlations are reported in Table 3.3, and were established at ambient temperature, for 
air as fluidizing agent and for class-B particles. 
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By varying the gas velocity for a fixed circulating solid flow rate, Yates (1996) and Shamlou (2013) 
defined a characteristic velocity called choking velocity Uch. It corresponds to the transition between 
dense phase flow and dilute phase flow. These authors showed that Uch increases with particle size and 
circulating solid flow rate. 
Basu et al. (2000) investigated the influence of operating parameters on the performance of a CFB 
equipped with a loop seal. This work was performed at ambient temperature with sand particles 
(dp = 250 µm). The authors showed that a rise in both the total weight of solid particles in the process 
(inventory) and the loop seal air velocity lead to an increase in the circulating solid flow rate. Besides, 
studies carried out by Bull (2008) and Detournay (2011), focused on the hydrodynamic of a circulating 
fluidized bed biomass gasifier at ambient temperature using olivine (dp = 250 µm) and sand particles 
(dp = 316 µm) as media. Results showed that gas velocity in the riser (combustor) and total inventory 
are the main parameters which influence circulating solid flow rate.  
The present work is divided into two parts. The first part aims to determine the influence of operating 
conditions, such as bed temperature (ranging from 20 to 950 °C), mean particle size (between 282 and 
689 µm) and fluidizing gas nature (air or steam), on the hydrodynamic parameters of a dense fluidized 
bed of olivine particles (i.e. minimum fluidization velocity and voidage as well as average voidage). 
The purpose of the second part is to identify the key parameters controlling the circulating solid flow 
rate, as well as their effect on solid circulation. 
2. Materials 
2.1. Description of the experimental rig 
All the experiments were conducted in the FICFB presented below (Figure 3.1). The process contains 
two reactors whose connections enable an interchange of solid. The gasifier (internal 
diameter = 214 mm) is a dense fluidized bed of bed material particles. For this hydrodynamic study, it 
is fluidized either by super-heated steam or by air. The bed material is continuously discharged from the 
gasifier to the combustor through a dump. The combustor (internal diameter = 104 mm) is a transported 
fluidized bed, fed by pre-heated air separated in two streams (Figure 3.2). The first one, named “primary 
air”, ensures a dense fluidized bed at the bottom of the combustor. The second stream, called “secondary 
air”, is used for particle transport. It is fed by an injection cane at an adjustable height. At the top of the 
combustor, a cyclone is used to separate transported particles from air. Then, solids are recycled back 
to the gasifier through the standpipe, equipped with an L-valve placed on the base and fluidized by steam 
or air. 
Gasifier and combustor are surrounded by electric furnaces with 15 and 5.7 kW electric powers, 
respectively. Gasifier and combustor temperatures can be controlled independently by two PID 
controllers. Nevertheless, carrying out tests at temperatures higher than 500 °C also requires the use of 
natural gas feeding in the combustor, precisely at 40 cm above the distributor.  
The pilot plant is equipped with 23 pressure sensors and 20 temperature sensors (Figure 3.1). The 
circulating solid mass flow rate is measured with a micro-wave probe (supplier: SWR Engineering, 
model: SolidFlow 2.0), previously calibrated, located in the standpipe, 50 cm below the base of the 
combustor cyclone (Figure 3.1). 
At the outlet of each reactor, a burner associated with a post-combustion chamber heated to 850 °C 
allows burning all combustible gas. Then, gas streams are mixed together in a cylindrical chamber and 
cooled down in a 5m-multitubular exchanger. A cyclone and a bag filter ensure the filtration of fine 
particles before rejecting gas into the atmosphere.  
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Table 3.2: Correlations in the literature for the prediction of average bed voidage. 
  




















Mori et al. (1986) 56 - 134 729 - 2400 - - B 𝐑𝐞𝐭𝐫 = 𝟏. 𝟒𝟏 ⋅ 𝐀𝐫
𝟎.𝟓𝟔 
Lee et al. (1990) 24 - 205 1250 - 2500 Air Ambient B 𝐑𝐞𝐭𝐫 = 𝟐. 𝟗𝟏𝟔 ⋅ 𝐀𝐫
𝟎.𝟑𝟓𝟒 
Perales et al. 
(1991) 
325 - 975 2650 Air Ambient B 𝐑𝐞𝐭𝐫 = 𝟏. 𝟒𝟏 ⋅ 𝐀𝐫
𝟎.𝟒𝟖𝟑 
Perales et al. 
(1991) 
n.r. n.r. Ambient Ambient B 𝐔𝐭𝐫 = 𝟏. 𝟕 ⋅ 𝐔𝐭 
Bi et al. (1992) 325 660 Air Ambient B 𝐑𝐞𝐭𝐫 = 𝟐. 𝟐𝟖 ⋅ 𝐀𝐫
𝟎.𝟒𝟏𝟗 
Adanez et al. 
(1993) 
80 - 900 1400 - 2600 Air Ambient B 𝐑𝐞𝐭𝐫 = 𝟐. 𝟎𝟕𝟖 ⋅ 𝐀𝐫
𝟎.𝟒𝟔𝟑 
Tannous (1993) 715 - 2800 1016 - 2650 Air Ambient B 𝐑𝐞𝐭𝐫 = 𝟏. 𝟖𝟑𝟒 ⋅ 𝐀𝐫
𝟎.𝟒𝟒𝟖 
Ryu et al. (2003) 181 4080 Air 25 - 600 B 
𝐑𝐞𝐭𝐫







Chehbouni et al. 
(1995) 
23.6 - 5000 660 - 4510 Air Ambient A, B, C 
and D 
𝐑𝐞𝐭𝐫







Goo et al. (2010) 210 - 380 2500 Air 20 - 600 B 𝐑𝐞𝐭𝐫 = 𝟐. 𝟎𝟎𝟏 ⋅ 𝐀𝐫
𝟎.𝟒𝟎𝟓 
Table 3.3: Correlations in the literature for the prediction of characteristic Utr velocity. 
 
Figure 3.1: Circulating fluidized bed biomass gasifier (a: pilot plant; b and c: pressure and temperature taps 
positions respectively in the gasification section and in the combustion section). 





Figure 3.2: Distribution of combustion air in the combustor. 
2.2. Bed material pre-treatment and characterization 
Most of the experiments presented in this study were carried out with olivine particles, provided by the 
Austrian manufacturer Magnolithe GmbH, as bed material. Nevertheless, some tests were also 
performed with sand particles. As shown in Table 3.4, olivine particles are essentially made of 
magnesium oxide, silicium oxide and iron oxide. The latter reaches 10.5 wt% in our case. Regarding 
sand particles, they are mainly made of silicium oxide. Before their use as bed material in the gasifier, 
the particles previously undergone: 
 A fine elutriation step. In this step, the undesired fine particles are removed by elutriation, at 
ambient temperature during 20 hours; 
 A calcination step, at 850 °C during 4 hours. 
During these stages, carried out in the gasifier, the gas velocity was maintained at 8 times the minimum 
fluidization velocity (U = 8∙Umf) at the considered temperature. After this treatment, particle size 
distribution, particle density, skeletal density, aerated bulk density, packed bulk density, angle of repose, 
internal voidage, specific surface area and shape factor were measured using Laser Diffraction Particle 
Sizing MS2000, Mercury Porosimetry, Hosokawa analyzer, Helium Pycnometry, BET analyzer and G3 
Morphology, respectively. Based on the values of the mean Sauter diameter and particle density, 
reported in Table 3.4 for both sand and olivine, it can be concluded that the particles used in this work 
belong to the Geldart class B. Besides, the particles have a low compressibility factor γ (lower than 
15 %), meaning that they have an excellent flow. Otherwise, the particles employed are lowly porous, 
with internal voidage of 9 % and 7 % for sand and olivine particles, respectively. 
In this work, Sauter diameter (d3/2) is considered as the mean particle size. 
3. Bubbling fluidized bed hydrodynamic study 
This part of the study focusses on the effect of bed temperature, particle size distribution and fluidization 
gas nature (air or steam) on minimum fluidization velocity (Umf) and bed voidage (εmf) as well as on 
average voidage (ε) of the olivine particles dense fluidized bed. Experiments are performed in the 
gasifier, isolated from the combustor and the circulation loop. For each test, the total olivine particles 
inventory in the gasifier is 40 kg. In addition, some tests are carried out in the combustor, isolated from 




the gasifier and the circulation loop, in order to confirm the conclusions drawn in the gasifier for a 
reactor with a different diameter. For each test performed in the combustor, the total olivine inventory 
is 7 kg. 







Chemical formula SiO2 (Fex,Mg1-x)2SiO4 
Composition 
SiO2: 98.34 % 
Fe2O3: 0.022 % 
Al2O3: 1.206 % 
TiO2: 0.03 % 
CaO: 0.014 % 
K2O: 0.745 % 
MgO: 47.5 – 50.0 % 
SiO2: 39.0 – 42.0 % 
CaO: max. 0.4 % 
Fe2O3: 8.0 – 10.5 % 
Skeletal density ρs (kg.m-3) 2,650 3,265 
Internal voidage χ (%) 9 7 
Particle density ρP (kg.m-3) 2,400 2,965 
Aerated bulk density ρBA (kg.m-3) 1,519 1,344 1,368 1,445 
Packed bulk density ρBP (kg.m-3) 1,643 1,500 1,513 1,643 
Mean aerated bulk bed voidage 
εBA (-) 
0.49 0.53 
Mean packed bulk bed voidage 
εBP (-) 
0.45 0.48 
Angle of repose (°) 33.2 29.6 - - 
Compressibility factor: 
 = 100.(ρBP- ρBA)/ρBP (%) 
8 10 10 12 
Shape factor (-) 0.85 0.85 - - 
d10 (µm) 190 188 337 508 
d50 (µm) 305 300 483 709 
d90 (µm) 488 475 689 1,015 
d3/2 (µm) 285 282 464 689 
d4/3 (µm) 324 318 501 741 
Cv = (d90- d10)/d50 (-) 0.98 0.96 0.73 0.72 
Specific surface area (m2.g-1) - 0.73 - - 
Table 3.4: Physical properties of olivine and sand particles. 
3.1. Determination methods 
For each experiment, the bed was first vigorously fluidized and the pressures along the reactor were 
measured. Then, gas velocity was decreased and the pressures measurement was repeated. From the 
experimental results, minimum fluidization velocity was estimated through (Botterill et al. (1982), 
Murachman (1990), Fatah (1991), Tannous (1993)): 
 The plot of the average total bed pressure against the superficial gas velocity (Figure 3.3a). As 
long as the bed is in a fixed state, the total pressure increases with the gas velocity. When the 
minimum fluidization point is exceeded, the total pressure remains constant as the gas velocity 
increases. Thus, the intersection of the sloping fixed bed and horizontal fluidized bed pressure 
lines on the pressure drop versus gas velocity plot was considered as the minimum fluidization 
velocity; 
 The plot of the partial pressure drop, measured between two pressure sensors, against the 
superficial gas velocity (Figure 3.3b). For an increase in the gas velocity, the partial pressure 
drop first increases as long as the bed is fixed. Then, it slightly decreases as soon as the bed is 
fluidized. This decrease is related to the rise in the bubble volume fraction in the area considered. 
Thus, the minimum fluidization velocity can be defined as the peak on the partial pressure drop 
versus gas velocity plot; 




 The plot of the total pressure standard deviation against the superficial gas velocity (Figure 3.3c). 
In this study, the standard deviation of a given parameter is defined as below: 









                                                       (9) 
Where σZ is the standard deviation of the parameter Z, Ne is the number of data, Zi is the value 
of Z at a given time, and ?̅? is the mean value of Z. For fixed beds, the pressure standard deviation 
is zero. It only starts increasing with gas velocity when the bed is fluidized. Thus, the minimum 
fluidization velocity is considered as the intersection of the growing part of the curve and the 
gas velocities axis. 
These methods lead to similar results, with a relative error always under 10 %. 
 
Figure 3.3: Used methods for the determination of Umf. 
From the experimental results, bed average voidage and minimum fluidization voidage can also be 
calculated. The bed average voidage is obtained by measuring and plotting the axial pressure profiles at 
several gas velocities (Figure 3.4a). For gas velocities lower than the minimum fluidization velocity, the 
axial pressure profiles converge to a same height, i.e. the aerated fixed bed height. For gas velocities 
higher than the minimum fluidization velocity, the axial pressure profiles are parallels and lead to heights 
increasing with gas velocity. Thus, for a given weight of olivine particles, the average bed voidage is 
calculated as below: 
               𝜀 = 1 −
𝑚𝑃
𝐴𝑐⋅𝐻⋅𝜌𝑃
                                                                (10) 
where ε, mp, Ac, H and ρP are the bed average voidage, the solid inventory (kg), the cross section of the 
gasifier (m2), the dense fluidized bed height (m) and the particle density (kg.m-3), respectively. 




Regarding the minimum fluidization voidage, it is calculated using the bed height at minimum 
fluidization velocity (i.e. the aerated fixed bed height) and Equation 10. It is also determined from the 
method recommended by Botterill et al. (1982) and Lucas et al. (1986). This method consists in plotting 
the bed average voidage, calculated through Equation 11, against the superficial gas velocity, and 
calculating the minimum fluidization voidage by extrapolating the results for U = Umf. A typical 
example is illustrated in Figure 3.4b. The blacken part of the curve, for gas velocities under the minimum 
fluidization velocity, corresponds to operating conditions where Equation 11 is not valid. The two 
methods lead to very close results. 
                         
∆𝑃
𝐿
= (1 − 𝜀) ⋅ (𝜌𝑃 − 𝜌𝑔) ⋅ 𝑔                                               (11) 
 
Figure 3.4: Used methods for the determination of ε and εmf. 
3.2. Effect of operating parameters on minimum fluidization velocity (Umf) 
Figure 3.5a shows the bed temperature effect on the minimum fluidization velocity of three olivine 
batches. For a same mean particle size, minimum fluidization velocity decreases as temperature 
increases. Besides, minimum fluidization velocity increases with mean particle size for a fixed bed 
temperature. These trends are consistent with the results reported in the literature (Mii et al. (1973), 
Pattipati et al. (1981), Botterill et al. (1982), Botterill et al. (1982), Svoboda et al. (1983), Hartman et al. 
(1986), Grace et al. (1991), Llop et al. (1995), Formisani et al. (1998), Gauthier et al. (1999)). In addition, 
Remf range is between 0.07 and 14 in our operating conditions. However, first term in Equation 3 on the 
right-hand side, representing the pressure loss through viscous effects, is the dominant term in the 
laminar flow region (Re < 10). This indicates that Equation 3 can be rearranged to Equation 12. 











                                       (12) 
 
This equation shows that for fine particles, viscous drag force (related to gas viscosity) has a major effect 
on the minimum fluidization velocity. Thus, an increase in gas viscosity with bed temperature leads to 
a rise in the viscous drag force which decreases the minimum fluidization velocity. Similarly, 
Equation 12 also shows that an increase in particle size yields to a higher minimum fluidization velocity. 
Fluidizing gas nature (air or steam) also has an effect on the minimum fluidization velocity. Figure 3.5b 
shows that the minimum fluidization velocity obtained with steam is higher than the one obtained with 
air. These results are mainly explained by the low value of steam viscosity compared to air. The low 
value of steam density is also liable for these trends. Values of density and viscosity for the two fluids 
are reported in Table 3.5. 





Figure 3.5: Bed temperature effect on Umf for different olivine batches (a) and for two fluidizing gas (b). 
Steam/Air 600 °C 700 °C 
Density (kg.m-3) 0.25 0.40 0.22 0.36 
Viscosity (Pa.s) 3.41.10-5 4.04.10-5 3.85.10-5 4.31.10-5 
Table 3.5: Values of density and viscosity for steam and air at 600 and 700 °C. 
Experimental results, determined from about 40 tests carried out in the gasifier and in the combustor, 
were compared to values predicted by 15 correlations of literature, given in Table 3.1. This comparison 
was based on the following statistical criteria, already defined in the work of Tannous et al. (1994): 







1                                              (13) 







1                                              (14) 
where Zexp is the experimental value, Zpredict is the predicted value and Ne is the number of experimental 
results compared to predictions. Values of R1 and R2 are given in Table 3.6. It is found that the 
relationships proposed by Bourgeois et al. (1968), Richardson (1971), Thonglimp et al. (1984) and 
Nakamura et al. (1985) represent our results with an absolute relative error similar to the experimental 
uncertainty (lower than 10 %). The best one is the correlation of Bourgeois et al. (1968) with a relative 
error equal to - 3 %. 
A new correlation is proposed (Equation 15) in order to estimate the minimum fluidization velocity of 
olivine particles as a function of bed temperature, particle size and fluidizing gas nature. This correlation 
was established between 20 and 950 °C, with olivine particles of mean Sauter diameter between 282 
and 689 µm and for air and steam as fluidizing gas. It is intended to be used for the design of FICFB 
biomass gasifiers operating with olivine as heat transfer medium. 
     𝑅𝑒𝑚𝑓 = (20.32
2 + 0.031 ⋅ 𝐴𝑟)0.5 − 20.32                                  (15) 
This correlation enables to predict experimental Umf with a relative error R1 equal to - 2 % and an 
absolute relative error of 8 % (Figure 3.6). 
3.3. Effect of operating parameters on bed voidage 
Figure 3.7 shows that bed voidage at minimum fluidization conditions (εmf) is independent on bed 
temperature and mean particle size. The estimated bed voidage is about 0.55, which is slightly higher 
than the mean voidage of an aerated fixed bed εBA. Tests carried out in the combustor between 700 and 
950 °C lead to the same conclusions. These results are likely explained by the fact that for class-B 
particles, the absence of interparticle force leads to an almost instantaneous transition between fixed bed 
and fluidized bed states (no deaeration phenomenon). Thus, for this class of particles, minimum 
fluidization voidage is almost equal to the fixed bed voidage. 




Authors R1 R2 
Tannous et al. (1994) - 13 % 14 % 
Wen et al. (2013) 17 % 17 % 
Bourgeois et al. (1968) - 3 % 8 % 
Richardson (1971) 3 % 9 % 
Saxena et al. (1977) - 51 % 51 % 
Babu et al. (1978) - 71 % 72 % 
McKay et al. (1980) - 23 % 25 % 
Svoboda et al. (1983) - 134 % 134 % 
Chitester et al. (1984) - 17 % 18 % 
Thonglimp et al. (1984) 8 % 10 % 
Nakamura et al. (1985) 6 % 9 % 
Lucas et al. (1986) 17 % 17 % 
Chyang et al. (1988) 31 % 31 % 
Murachman (1990) - 14 % 17 % 
Fatah (1991) - 6 % 36 % 
Table 3.6: Prediction of minimum fluidization velocity: comparison between experimental findings and literature 
correlations. 
 
Figure 3.6: Prediction of minimum fluidization velocity: comparison between experimental findings and 
proposed correlation. 
Figure 3.8a, Figure 3.8b and Figure 3.8c show the average bed voidage evolution vs excess gas velocity 
(U-Umf), at different bed temperatures (between 20 °C and 850 °C), for 3 olivine batches. The average 
bed voidage increases with excess gas velocity, whatever particle size and bed temperature. Besides, for 
a same excess gas velocity, bed voidage is slightly affected by bed temperature and particle size. Tests 
carried out in the combustor between 700 and 950 °C confirm these results (Figure 3.8d). These trends 
are consistent with the experimental findings reported in the literature (Botterill et al. (1982), Botterill 




et al. (1982)). They may be related to the fact that bed expansion is mainly caused by the presence of 
bubbles in the bed. Bed voidage can be estimated from Equation 16 (Kunii et al. (1991)), which strongly 
depends on bubble properties: 
                                                                    𝜀 = 𝛿𝐵 + (1 − 𝛿𝐵) ⋅ 𝜀𝑚𝑓                                                     (16) 
 
Figure 3.7: Effect of bed temperature on minimum fluidization voidage for different olivine batches. 
In Equation 16, bubble volume fraction in the bed 𝛿𝐵 mainly depends on excess gas velocity U-Umf, as 
described in Appendix B. Thus, average bed voidage only depends on excess gas velocity, as observed 
in our experiments. 
 
Figure 3.8: Effect of excess gas velocity on the average fluidized bed voidage, for different bed temperatures and 
olivine batches in the gasifier (a,b,c) and the combustor (d). 
Experimental ε values determined from about forty tests, in both gasifier and combustor, were compared 
to values predicted from literature correlations, reported in Table 3.2. These correlations are usually 
used for fluidized bed reactor design, modeling and simulation. Relative error R1 and absolute relative 




error R2 were calculated and are presented in Table 3.7. For our operating conditions and olivine 
particles, the relationships proposed by Lewis et al. (1949), Matsen et al. (1969), and Thonglimp et al. 
(1984) are the most adapted. The best one is the correlation of Matsen et al. (1969) with a relative error 
of - 10 % and an absolute relative error of 10 % (Figure 3.9). 
Authors R1 R2 
Thonglimp et al. (1984) 10 % 13 % 
Chyang et al. (1988) 30 % 30 % 
Lewis et al. (1949) - 11 % 11 % 
Matsen et al. (1969) - 10 % 10 % 
Hilal et al. (2002) - 20 % 20 % 
Table 3.7: Prediction of average bed voidage: comparison between experimental findings and literature 
correlations. 
 
Figure 3.9: Comparison between ε experimental findings and predictions of Matsen et al. (1969) correlation. 
A new correlation (Equation 17) taking into account fluidized bed temperature, mean particle size and 
fluidizing gas nature is proposed in order to estimate average bed voidage of a bubbling fluidized bed 
of olivine particles. This correlation was established between 20 and 950 °C, with olivine particles of 
mean Sauter diameter between 282 and 689 µm and for air and steam as fluidizing gas. It is intended to 
be used for design of FICFB biomass gasifiers which operate with olivine as heat transfer medium. 
                                         
𝜀
𝜀𝑚𝑓





⋅ 𝐴𝑟0.006                                          (17) 
This correlation enables the prediction of experimental ε with a relative error and an absolute relative 
error both equal to 1 % (Figure 3.10). It is interesting to notice that despite the low coefficient applied 
to the Archimedes number, its contribution cannot be ignored. Indeed, for some experiments (T = 30 °C 
and dp = [400-600 µm]), the Archimedes number is almost equal to 25,000. In these cases, the 
Archimedes number contribution is about 6 %. 





Figure 3.10: Prediction of average bed voidage: Comparison between experimental findings and proposed 
correlation.  
4. Circulating fluidized bed hydrodynamic study 
Biomass gasification efficiency in FICFB mainly depends on heat transfer medium circulation flow rate. 
Thus, it appears essential to identify the key parameters influencing circulation flow rate. 
Process parameters are: gas velocity in the gasifier UG, gas velocity in the standpipe US, particles 
inventory mp, bed temperature T, secondary air injection position HII and air average velocity in the 
combustor Ucomb. The latter parameter depends on primary and secondary air flow rates in the combustor. 
However, in order to ensure a good fluidization in the dense fluidized bed of the combustor, primary air 
flow rate is set so that UI = 4.Umf(T). Based on previous work (Detournay (2011)), the value of the 
secondary air injection position (injection cane height HII) is set at 15 cm. Thus, only secondary air flow 
rate, called “transport air”, is varied in our experiments. For each experiment, temperatures in both 
gasifier and combustor were set at almost identical values. 
Most of the experiments were performed with the olivine batch [200 – 300 µm] as bed material, between 
20 and 850 °C. However, some tests were also carried out with sand particles at ambient temperature, 
in order to investigate the effect of bed material nature. The properties of these materials are reported in 
Table 3.4.  
Table 3.8 indicates the variation range of the process parameters in this study. In this table, Ut is the 
terminal settling velocity of the particles used. It is given by: 
𝑈𝑡 = [
4 ⋅ 𝑑𝑝 ⋅ (𝜌𝑃 − 𝜌𝑔) ⋅ 𝑔




                                                          (18) 
where Cd is the drag coefficient. The latter depends on solid shape factor ∅, and is estimated by (Haider 




⋅ [1 + 8.17 ⋅ 𝑒−4.0655⋅∅ ⋅ 𝑅𝑒𝑡
(0.0964+0.5565⋅∅) +
73.69 ⋅ 𝑒−5.0748⋅∅ ⋅ 𝑅𝑒𝑡
𝑅𝑒𝑡 + 5.378 ⋅ 𝑒6.2122⋅∅
]      (19) 
where Ret is the Reynolds number at U = Ut. 
Besides, in Table 3.9 are reported the values of Ut calculated for several temperatures between 20 and 
850 °C, for both sand and olivine particles. It can be noticed that olivine and sand particles have close 
values of Ut, in particular at ambient temperature. Besides, Ut velocity only decreases by 8 and 13 % 
between 20 and 850 °C, for olivine and sand particles, respectively. 

















Reference 35 4 2.4 15 8 500 
Range 35 – 60 1 – 8 0.5 – 3 15 1 – 9 20 - 850 
Table 3.8: Operating conditions of circulation experiments. 
Temperature (°C) 20 300 500 800 850 
Ut (m.s-1) – Olivine 2.05 2.10 2.03 1.90 1.88 
Ut (m.s-1) – Sand 1.92 1.91 1.81 1.67 1.65 
Table 3.9: Effect of bed temperature on terminal settling velocity of single olivine and sand particle. 
A previous study (Detournay (2011)) carried out at ambient temperature on the same pilot as the one 
used in this work showed that: 
 Gas flow rate in both gasifier and standpipe do not have any effect on the solid circulation 
flow rate for gas velocities higher than 1.5 times the minimum fluidization velocity;  
 Key parameters are Ucomb and solid inventory mp. 
Experiments carried out in this study for temperatures up to 850 °C confirm these trends. 
4.1. Determination of transport velocity: Presentation of a typical example 
Figure 3.11 presents a typical example regarding the effect of gas velocity on solid circulation flow rate, 
using sand as bed material. Three regimes can be observed: 
 For gas velocities lower than Ut (1.9 m.s-1): a very low solid circulation flow rate is measured 
(about 10 - 20 kg.h-1). For these velocities, the combustor is a deep « dense fluidized bed », 
whose height can exceed 1 m. Thus, elutriation of fine particles initially present in the solid 
batch explains the residual values of circulation flow rate; 
 For gas velocities between 1.9 and 3.3 m.s-1: a transitional regime is observed. Circulation mass 
flow rate is found to increase from 30 to 200 kg.h-1. This is likely attributed to the fact that 
kinetic energy contained in the bubbles during their eruption at the bed surface is enough to 
transport particles brought into its wake to the combustor outlet; 
 For gas velocities higher than 3.3 m.s-1 (= 1.6.Ut): the solid mass flow rate sharply increases 
before reaching a plateau. According to the definition proposed by Yerushalmi et al. (1979), 
this velocity is the transport velocity Utr, from which solid traverses the column in a stable 
transported flow. Besides, according to Chehbouni et al. (1994), transport velocity Utr marks the 
onset of the circulating fluidization. Let’s precise that, beyond 4.0 m.s-1, circulation flow rate 
levels off on a stable plateau because the dense fluidized bed height at the bottom of the 
combustor reached its limit value (i.e. the secondary air injection cane height). Thus, the 
difference between gasifier and combustor inventories, acting as driving force on the solid 
circulation, cannot increase anymore. These inventories are calculated from total pressure drop 
measurement in gasifier and combustor. 
In order to ascertain the appropriateness of Utr value measured in this study and presented above, the 
emptying-time technique was employed (Han et al. (1985)). This technique is based on measurements 
of the time required for all solids to leave the bed at different settings of the superficial gas velocity. No 
fresh solids are fed to the column and the dump is closed. As the gas velocity is increased, a point is 
reached where the acceleration of the solids increases. In the absence of solids recycling, the bed empties 
in a short time. All experiments were performed at ambient temperature with samples of 7 kg of sand 
particles. For a fixed gas velocity, the emptying time is defined as the time necessary to make the total 
pressure in the combustor from its initial value to a residual value. The transport velocity, Utr, is taken 




to be the intersection of the lines of low and high accelerations (Figure 3.12). The value of Utr measured 
by this method is 3.4 m.s-1, which is consistent with the value obtained from Figure 3.11 (i.e. 3.3 m.s-1). 
 
Figure 3.11: Effect of combustor gas velocity on circulating solid mass flow rate (sand, mp = 35 kg, UG = 4.Umf, 
UI = 4.Umf, HII = 15 cm). 
 
Figure 3.12: Effect of combustor gas velocity on the disappearance time of solids (sand, mp = 7 kg, T = 20 °C). 
In order to investigate the effect of bed material nature on solid circulation, the results previously 
obtained with sand particles are compared with new ones obtained using olivine particles, for a bed 
material inventory of 35 kg (Figure 3.13). It is found that solid mass flow rate evolution vs gas velocity 
is not significantly affected by bed material nature when solid batches have similar Ut. Results show 
that the same transport velocity Utr and circulation mass flow rate on the plateau are found with olivine 
particles regarding the values obtained with sand. According to Perales et al. (1991), transport velocity 
is directly proportional to terminal settling velocity with a ratio between Utr and Ut equal to 1.7. This 
value is close to the one presented above. Besides, Figure 3.14a shows that for an increase in combustor 
gas velocity Ucomb, gasifier inventory increases almost linearly before reaching a plateau. Regarding 
combustor inventory, it decreases as gas velocity rises, and also reaches a plateau. Thus, results show 
that the difference between gasifier and combustor inventories, presented in Figure 3.14b, increases with 
combustor gas velocity before leveling off. This trend is similar to the one of solid mass flow rate vs. 
gas velocity. This is consistent since difference between gasifier and combustor inventories is directly 
related to difference in pressures between these two reactors. However, the latter acts as driving force 
on solid circulation. Thus, a rise in combustor gas velocity yields to increase pressure difference between 
gasifier and combustor, leading to higher solid circulation flow rates. These trends are consistent with 
the ones presented above for sand particles. 





Figure 3.13: Effect of bed material nature on circulating solid mass flow rate (UG = 4.Umf, UI = 4.Umf, 
mp = 35 kg, HII = 15 cm). 
 
Figure 3.14: Effect of gas velocity in the combustor on gasifier and combustor inventories (olivine, UG = 4.Umf, 
UI = 4.Umf, mp = 35 kg, HII = 15 cm). 
4.2. Effect of bed material inventory and temperature 
Figure 3.15 presents the effect of bed material inventory, between 20 and 60 kg, on solid circulation 
flow rate for a given combustor air velocity (Ucomb = 3.6 m.s-1), with sand particles as bed material. 
Results show that a rise in bed material inventory leads to higher solid mass flow rates. Besides, Figure 
3.16 presents the effect of bed temperature, between 20 and 850 °C, on olivine circulation flow rate vs. 
combustor gas velocity, for 35 and 60 kg bed inventories. It can be noticed that for each bed temperature 
and bed material inventory, the curves follow the same trends. Besides, results show that: 
 For gas velocities lower than Utr, solid mass flow rate is not affected by the bed temperature or 
inventory; 
 Solid circulation onset, at U = Utr, is found to be reached for a gas velocity between 1.6 and 
1.7.Ut. Besides, it is independent on bed temperature and bed material inventory. Some 
correlations in literature (Perales et al. (1991), Perales et al. (1991), Bi et al. (1992), Tannous 
(1993)), reported in Table 3.3, allow estimating Utr velocity at ambient temperature, with 
relative errors between - 6 and 2 %. However, for bed temperatures higher than ambient 
temperature, only the correlation proposed by Perales et al. (1991) properly estimates Utr values; 
 Beyond Utr, solid mass flow rate increases as gas velocity rises, until reaching a plateau. The 
velocity from which this plateau is reached is found to increase with bed material inventory. For 
instance, it increases from 2.2.Ut to 2.7.Ut as bed inventory rises from 35 to 60 kg. However, it 
is not affected by bed temperature. Besides, results show that solid mass flow rate on this plateau 




only depends on bed material inventory. The slight differences between each curve are likely 
explained by the uncertainty of the microwave-probe (SolidFlow 2.0) as well as by experimental 
errors. 
Besides, Figure 3.17a and Figure 3.17b illustrate normalized solid mass flow rate (Fp/Fpmax) vs. 
normalized gas velocity (Ucomb/Ut), between 20 and 850 °C, for bed inventories of 35 and 60 kg, 
respectively. Results confirm that Utr velocity is not affected by bed temperature or bed inventory. 
 
Figure 3.15: Effect of bed material inventory on circulating solid mass flow rate (sand, T = 20 °C, UG = 4.Umf, 
UI = 4.Umf, UII = 3.3 m.s-1, HII = 15 cm). 
 
Figure 3.16: Effect of gas velocity in the combustor on solid mass flow rate, for bed temperature between 20 and 
850 °C, and bed inventory between 35 and 60 kg (olivine, UG = 4.Umf, UI = 4.Umf, HII = 15 cm). 
 
Figure 3.17: Effect of bed temperature on normalized solid flow rate vs. normalized gas velocity for 35 (a) and 
60 (b) bed material inventories (olivine, UG = 4.Umf, UI = 4.Umf, HII = 15 cm). 




4.3. Comments on the effect of combustor gas velocity on solid mass flow rate and total 
pressure drop fluctuations 
An experiment is carried out at 500 °C, for an olivine inventory of 35 kg. Figure 3.18 shows the 
influence of combustor air velocity Ucomb on normalized circulating solid mass flow rate Fp/Fpmax, total 
pressure in the combustor Pcomb, pressure profiles along the combustor and distribution of solid inventory 
in both gasifier and combustor. Total pressure is considered as the pressure difference between two 
pressure taps, Pdist (3 cm above the distributor) and P7 (2.5 m above the distributor). From the temporal 
fluctuations of solid flow rate and total pressure in the combustor, standard deviation was determined 
for several velocities Ucomb. Results show that the hydrodynamic regimes defined above, as well as 
transport velocity, can be estimated from the plot of these standard deviations against gas velocity. For 
instance, it is found from results at 500 °C that: 
 For velocities up to 2.4 m.s-1 (zone 1 in Figure 3.18), solid inventories in both gasifier and 
combustor remain almost constant, which is in agreement with the constant total pressure of the 
combustor. Moreover, a very low solid circulation flow rate is measured. As mentioned above, 
the combustor is a deep « dense fluidized bed » with a height reaching 1.5 m (Figure 3.18c). In 
this zone, solid concentration in the free-board area is very small. Thus, elutriation of fine 
particles initially present in the solid batch explains the residual values of circulation flow rate. 
Besides, an increase in gas velocity leads to a peak in the combustor pressure standard deviation 
(Figure 3.18b). According to many authors (Yerushalmi et al. (1979), Han et al. (1985), Mori 
et al. (1986), Chehbouni et al. (1994)), this peak is explained by slugging phenomenon due to 
the increase in bubble formation and coalescence. These authors defined this velocity as the 
onset of turbulent fluidization, Uc. It can be noticed that this velocity is slightly higher than 
terminal settling velocity Ut (2.03 m.s-1 at 500 °C) ; 
 For velocities between 2.4 and 3.2 m.s-1 (zone 2), an increase in circulation mass flow rate from 
50 to 120 kg.h-1 and an abrupt rise of its standard deviation are observed. As explained above, 
this is likely attributed to the fact that kinetic energy contained in the bubbles during their 
eruption at the bed surface is enough to transport particles brought into its wake to the combustor 
outlet. This phenomenon, as shown in Figure 3.18d, leads to an increase in the inventory 
difference between both reactors (i.e. the pressure difference on both sides of the dump). 
Consequently, a decrease in the total pressure of the combustor is observed (Figure 3.18a). Total 
pressure standard deviation is also found to decrease (Figure 3.18b). Some authors (Yerushalmi 
et al. (1979), Han et al. (1985), Satija et al. (1985), Mori et al. (1986), Perales et al. (1991), 
Tannous (1993)) explain this trend by the breakup of bubbles and slugs, due to internal solid 
circulation, and by the decrease in bubble formation and coalescence; 
 For velocities beyond 3.2 m.s-1 (zone 3), solid mass flow rate increases before reaching a plateau. 
Simultaneously, its standard deviation decreases to a stable stage. According to Chehbouni et 
al. (1994), these trends indicate that the velocity at which this third zone starts is the transport 
velocity, Utr, which marks the onset of the circulating fluidization. Let’s notice that the value of 
Utr found from the evolution of solid mass flow rate standard deviation vs. gas velocity is close 
to the one determined above (3.3 m.s-1). For velocities higher than 4.0 m.s-1, the stabilization of 
solid mass flow rate, combustor total pressure and inventory difference between both reactors 
is in agreement with the results of Yerushalmi et al. (1979). These authors found that beyond 
transport velocity Utr, solid traverses the column in a stable transported flow. 
However, supplementary studies have to be performed in order to ascertain the good reproducibility of 
circulation flow rate and total pressure standard deviation. 





Figure 3.18: Effect of combustor gas velocity on the solid mass flow rate, the combustor total pressure (a), its 
standard deviation (b), the axial pressure profiles (c) as well as on solid inventory in both gasifier and combustor 
(d) (olivine, mp = 35 kg, T = 500 °C). 
5. Conclusion 
From experimental data obtained between 20 and 950 °C, correlations were proposed in order to 
estimate olivine minimum fluidization velocity and bed voidage. These relationships can be useful for 
industrial gasifier design. Moreover, hydrodynamic experiments were carried out in a circulating 
fluidized bed between 20 and 850 °C. Results showed that, in our operating conditions: 
 Trend of solid mass flow rate vs. gas velocity is of S-shape type;  
 Transport velocity Utr is not significantly affected by bed temperature and bed material 
inventory. It only seems to be proportional to terminal settling velocity Ut. The correlation 
proposed by Perales et al. (1991) leads to well estimate this characteristic velocity;   
 Beyond Utr, circulation mass flow rate mainly depends on bed material inventory and gas 
velocity. For a same bed inventory and gas velocity, it is independent on bed temperature; 
 Beyond a certain gas velocity, circulation mass flow rate levels off. The mass flow rate on 
this plateau is not affected by bed temperature but is strongly dependent on bed material 
inventory. 
Besides, results showed that key parameters for solid flow rate control are combustor gas velocity and 
solid inventory. An increase in these parameters leads to higher circulation flow rates. However, bed 
temperature and bed material nature did not show any influence neither on the transport velocity nor on 
the solid flow rate.  




List of symbols 
Ac: reactor section (m2) 
Ar: Archimedes number (-) 
C1, C2: constant numbers relating Ar and Remf (-) 
C11: constant number, 𝑪𝟏𝟏 = 𝟎. 𝟔𝟒 ⋅ 𝑨𝒄
𝟎.𝟒 (m0.8) 





Cd: drag coefficient (-) 
Cv: diameter variation coefficient (-) 
𝒅𝑩̅̅ ̅̅ : bubble mean diameter (m) 
dB0: initial bubble diameter, at the outlet of the gas distributor (m) 
dBm: maximal bubble diameter (m) 
dp: Sauter mean particle diameter (m) 
DC: reactor diameter (m) 
Fp: circulating solids mass flow rate (kg.h-1) 
Fpmax: maximal circulating solid mass flow rate (kg.h-1)  
g: acceleration due to gravity (m.s-2) 
H: bed height (m) 
HII: secondary air injection cane height (m) 
Hmf: bed height at minimum fluidization conditions (m) 
K1, K2: constant numbers relating Ar and Remf (-) 
L: packed bed height in Ergun equation (m) 
mp: total weight of particles, inventory (kg) 
mpC: total weight of particles in the combustor (kg) 
mpG: total weight of particles in the gasifier (kg) 




Ne: number of data (-) 
Nor: orifice number in the gas distributor (-) 
Pcomb: Total pressure drop in the combustor (mbar) 
Pdist: pressure drop measured 3 cm above the distributor, in the combustor (mbar) 
R1: relative error (%) 
R2: absolute relative error (%) 
Remf: Reynolds number at the minimum fluidization point (-) 
Retr: Reynolds number at the gas velocity Utr (-) 
T: temperature (°C) 
U: superficial gas velocity (m.s-1) 
Ub: bubble rise velocity in the bed (m.s-1) 




Uc: turbulent regime characteristic velocity (m.s-1) 
Uch: chocking velocity (m.s-1) 
Ucomb: total air velocity in the combustor (m.s-1) 
UG: gas velocity in the gasifier (m.s-1) 
UI: primary air velocity in the combustor (m.s-1) 
UII: secondary air velocity in the combustor (m.s-1) 
Umf: minimum fluidization velocity (m.s-1) 
Us: superficial gas velocity in the standpipe (m.s-1) 
Ut: terminal settling velocity of single particle (m.s-1) 
Utr: transport velocity (m.s-1) 
z: given height in the dense fluidized bed (m) 
?̅?: mean value of a given parameter (unit of the parameter) 
Zi: value of a given parameter (unit of the parameter) 
Greek symbols 
γ : compressibility factor (-) 
δB: bubbles volume fraction in the bed (-) 
ΔP: pressure drop (Pa) 
ε: average fluidized bed voidage (-) 
εBA: mean aerated bulk bed voidage (-) 
εBP: mean packed bulk bed voidage (-) 
εmf: minimum fluidization voidage (-) 
μf: fluid viscosity (kg.m-1.s-1) 
ρb: bed density (kg.m-3) 
ρBA: aerated bulk density (kg.m-3) 
ρBP: packed bulk density (kg.m-3) 
ρf: fluid density (kg.m-3) 
ρmf: bed density at the minimum fluidization condition (kg.m-3) 
ρp: particle density (kg.m-3) 
ρs: skeletal density (kg.m-3) 
σZ: normalized standard deviation (-) 
φ: shape (sphericity) factor (-) 
χ: particle internal voidage (-) 
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Ce chapitre vise à acquérir une meilleure compréhension des phénomènes couplés se produisant lors de 
la vapogazéification de biomasse en lit fluidisé dense et circulant telle que l’hydrodynamique du pilote, 
associée aux différentes transformations liées à la conversion thermochimique de la biomasse : séchage, 
pyrolyse, réactions en phase gaz, gazéification ou combustion du char. Ce chapitre est divisé en trois 
parties distinctes. 
Partie 1 : Synthèse bibliographique et Matériels et méthodes 
Cette première partie est divisée en deux sections. La première section est consacrée à une synthèse 
bibliographique concernant l’influence des paramètres opératoires sur le taux de production, exprimé en 
Nm3.kg-1 de biomasse, et la composition du gaz de synthèse (syngas) issu de la vapogazéification de la 
biomasse en lit fluidisé dense et circulant. A partir de cette étude, les observations suivantes peuvent 
être faites : 
 Le taux de production de syngas augmente avec la pression partielle de vapeur d’eau ainsi que 
le rapport massique entre le débit de vapeur et celui de la biomasse. Ceci s’explique par l’effet 
positif de la pression partielle de la vapeur d’eau sur les réactions de vapogazéification du char, 
de water-gas shift et de vaporeformage des goudrons ; 
 L’utilisation d’olivine à la place de sable, comme média fluidisé, augmente le rendement de la 
production du syngas en favorisant les réactions de craquage des goudrons et de water-gas shift ; 
 Une augmentation de la température du réacteur conduit à une élévation du taux de production 
du syngas. Par ailleurs, différentes tendances sont rapportées dans la littérature concernant 
l’effet de ce paramètre sur la composition du gaz de synthèse. 
 Dans la seconde section sont présentés : 
 Une brève description des équipements ; 
 Les propriétés des particules de biomasse (sciure et granulés de bois de hêtre) utilisées ; 
 La caractérisation des particules de média employées (olivine et sable) ; 
 Les protocoles expérimentaux ; 
 La définition des différents critères de l’étude. 
Partie 2 : Gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense 
La seconde partie de ce chapitre est consacrée à l’étude de la vapogazéification de la biomasse en lit 
fluidisé dense. 
La comparaison entre les essais de pyrolyse et de vapogazéification a montré que la présence de vapeur 
d’eau permet une augmentation significative du taux de production de syngas et du rapport molaire 
H2/CO, et une réduction drastique de la teneur en goudrons dans le syngas. 
L’effet de nombreux paramètres opératoires, tels que la température (entre 750 et 850 °C), le rapport 
massique entre le débit de vapeur d’eau et celui de biomasse (entre 1,4 et 5,6 kg.kg-1), la vitesse de la 
vapeur d’eau (entre 3 et 6 fois la vitesse minimale de fluidisation du média), la fraction molaire en 
vapeur d’eau dans le gaz de fluidisation (entre 0 et 100 %), l’inventaire de média (entre 40 et 60 kg) et 
la nature du média (sable/olivine), sur la gazéification de la sciure de hêtre a été étudié. En outre, l’effet 
de la forme de la biomasse (sciure/granulés) a également été analysé. Les résultats ont montré que : 
 Une augmentation de la température et de l’inventaire de média favorise la production de gaz 
de synthèse sans modifier significativement sa composition. L’utilisation de granulés de hêtre 
au lieu de la sciure conduit aux mêmes tendances. Ces phénomènes s’expliquent par : 
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o L’effet bénéfique de la température sur la cinétique des réactions de vapogazéification 
du char et de craquage et vaporeformage des goudrons ; 
o L’augmentation du temps de séjour du gaz dans le lit avec l’inventaire de média qui 
favorise les réactions en phase gazeuse (water-gas shift ainsi que craquage et 
vaporeformage des goudrons) ; 
o L’augmentation du temps de séjour du char dans le réacteur lorsque la sciure est 
remplacée par les granulés. Ceci favorise les réactions gaz-solide (vapogazéification du 
char et Boudouard) ; 
 Une augmentation du rapport massique (débit de vapeur d’eau) / (débit de biomasse) ainsi 
qu’une élévation de la fraction molaire en vapeur d’eau dans le gaz de fluidisation conduisent à 
un plus grand taux de production du syngas ainsi qu’à un rapport molaire H2/CO plus important. 
Ces résultats confirment l’effet bénéfique de la pression partielle de la vapeur d’eau sur les 
réactions de vapogazéification du char, de water-gas shift et de vaporeformage des goudrons. 
En outre, l’utilisation d’olivine à la place du sable, comme média fluidisé, conduit aux mêmes 
tendances en raison de son effet catalytique connu sur les réactions de craquage des goudrons 
et de water-gas shift ; 
 Une augmentation de la vitesse de fluidisation conduit à une baisse du taux de production du 
syngas ainsi que du rapport molaire H2/CO. Cette baisse est liée à la réduction du temps de 
séjour des gaz dans le réacteur qui affecte les réactions en phase gazeuse (water-gas shift et 
vaporeformage des goudrons). 
L’ensemble des résultats obtenus a montré que le gaz de synthèse produit est riche en H2 (entre 37,9 et 
49,7 %) avec une fraction molaire en hydrocarbures légers (CH4, C2H2, C2H4, et C2H6) pouvant dépasser 
10 %. En outre, ses hauts Pouvoir Calorifique Inférieur, PCI, (entre 11000 et 14000 kJ.Nm-3) et rapport 
molaire H2/CO (entre 1,8 et 3,6) rendent ce gaz utilisable dans de nombreuses applications. Par ailleurs, 
le taux de production de syngas produit est compris entre 1,1 et 1,5 Nm3 par kg de biomasse sèche. 
Les goudrons présents dans le syngas sont majoritairement constitués de benzène, toluène et naphtalène. 
Ces composés représentent environ 70 % massique de la quantité totale de goudrons. Dans les conditions 
opératoires retenues, la concentration massique en goudrons dans le gaz de synthèse sec est égale à 
17 g.Nm-3. 
Partie 3 : Gazéification de la biomasse en lit fluidisé circulant 
La troisième partie de ce chapitre est consacrée à l’étude de la gazéification de la biomasse en lit fluidisé 
circulant. 
Dans un premier temps, un exemple type de vapogazéification de granulés de hêtre à 815 °C est présenté. 
Les résultats ont montré que : 
 Le taux de production de syngas est de 1,08 Nm3.kg-1 ; 
 Le rapport molaire H2/CO est égal à 1,56 ; 
 La fraction molaire de carbone introduit dans le réacteur sous forme de biomasse et consommée 
dans le combusteur est inférieure à 20 % ; 
 La fraction molaire de carbone introduit dans le réacteur sous forme de biomasse et converti en 
gaz de synthèse est supérieure à 80 % ; 
 Les particules de char soutirées à la base du combusteur ont un diamètre compris entre 415 et 
650 µm ; 
 Les goudrons sont principalement composés de benzène, toluène et naphtalène. Ces composés 
représentent environ 70 % massique de la quantité totale de goudrons. En outre, la concentration 
massique en goudrons dans le gaz de synthèse sec est de 18,3 g.Nm-3. 
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Dans un second temps, l’effet de plusieurs paramètres opératoires, tels que la température (entre 800 et 
850 °C), la vitesse de la vapeur d’eau (entre 5 et 9,5 fois la vitesse minimale de fluidisation des particules 
de média), le rapport massique entre le débit de vapeur d’eau et celui de biomasse (entre 0,7 et    
1,3 kg.kg-1) et le débit de média circulant entre le gazéifieur et le combusteur (entre 350 et 1000 kg.h-1), 
sur le taux de production et la composition du syngas produit lors de la vapogazéification de granulés 
de hêtre a été étudié. En outre, un essai a été réalisé avec de la sciure de hêtre afin d’observer l’effet de 
la forme de la biomasse. Les résultats sont cohérents avec ceux obtenus en lit fluidisé dense, à savoir : 
 Une augmentation de la température conduit à de plus grands taux de production du syngas ; 
 Une augmentation de la vitesse du gaz de fluidisation conduit à une baisse du taux de production 
de syngas ; 
 Une élévation du rapport massique (débit de vapeur d’eau) / (débit de biomasse) conduit à un 
taux de production de syngas et un rapport molaire H2/CO plus importants ; 
 L’utilisation de granulés de hêtre au lieu de sciure permet d’augmenter très légèrement le taux 
de production de syngas sans modifier sa composition. 
Concernant l’effet du débit de circulation du média, une augmentation de ce paramètre conduit à une 
légère diminution du taux de production de syngas sans affecter la composition en espèces majoritaires. 
Cette tendance s’explique par le fait qu’une augmentation du débit de média circulant entraine une 
réduction du temps de séjour du char dans le gazéifieur, défavorisant ainsi la réaction de 
vapogazéification. 
Dans un troisième temps, les résultats obtenus en lit fluidisé dense, chauffé électriquement, sont 
comparés à ceux acquis en lit fluidisé circulant à la même température. Cette comparaison montre que la 
gazéification en lit fluidisé circulant conduit à de plus faibles taux de production de syngas et rapport 
molaire H2/CO. En outre, le taux de production de H2 est significativement diminué en lit fluidisé 
circulant. Ces différences s’expliquent par la consommation d’une partie du char dans le combusteur 
pour entretenir les réactions endothermiques de vapogazéification. Par ailleurs, les essais de 
vapogazéification en lit fluidisé circulant ont été réalisés avec de plus grands débits de biomasse et de 
vapeur d’eau, à ratio (débit de vapeur d’eau) / (débit de biomasse) constant. Ainsi, la vitesse du gaz dans 
le gazéifieur est bien plus importante que lors des essais en lit fluidisé dense. Cette différence conduit à 
une réduction du temps de séjour du gaz et du char dans le gazéifieur, défavorisant ainsi les réactions de 
gazéification, de water-gas shift et de vaporeformage des goudrons. 
Enfin, les résultats obtenus en lit fluidisé circulant ont été comparés à ceux rapportés dans la littérature. 
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1.  Introduction and state of art 
High temperature biomass gasification (> 700 °C) is a promising alternative to fossil fuels for the 
synthesis of highly energetic products via Fischer-Tropsch or methanation processes. One of the most 
encouraging and advanced technology is Fast Internally Circulating Fluidized Bed (FICFB) (Hofbauer 
et al. (2002). Its principle relies on the circulation of bed material (catalytic or not) which acts as a heat 
carrier between an endothermic reactor (called gasifier) where biomass steam-gasification in dense 
fluidized bed produces synthetic gas (syngas) and an exothermic transported bed reactor (called 
combustor) where combustion of a part of the solid carbonaceous residue of biomass gasification (char) 
produces heat. Several demonstrators exist or are in construction to validate this technology and take it 
to an industrial level. 
Biomass steam-gasification is a thermochemical conversion occurring at high temperatures with many 
simultaneous reactions. Figure 4.1 presents a simplified diagram which describes biomass 
transformation in successive steps. 
 
Figure 4.1: Simplified diagram of biomass thermochemical conversion. 
Starting at 300 °C, the thermal decomposition of biomass, called pyrolysis or devolatilisation, occurs in 
the absence of oxygen and leads to the formation of: 
 Non-condensable products (H2, CO, CO2, CH4 and C2Hx); 
 Volatile condensable products (steam, and primary tars in the form of CnHmOq (Milne et al. 
(1998)). Beyond 500 °C, primary tars are converted to non-condensable species (H2, CO, CO2, 
CH4) and secondary tars in the form of CnHmOq or CnHm (Deglise (1982), Elliott (1988), Milne 
et al. (1998)). According to Hosoya et al. (2008), chemical functional groups like acids, methoxy, 
propyl, propenyl, aldehydes and acetyl are eliminated, leaving only aromatic compounds such 
as cresol and phenol, which constitute the main part of secondary tars. Above 700 °C, secondary 
tars undergo thermal cracking. In addition, tars can react with gaseous atmosphere in the reactor, 
like H2O, CO2 and H2, by steam-reforming, CO2-reforming and hydrodeoxygenation, 
respectively. These reactions lead to non-condensable gases (H2, CO, CO2, CH4) as well as 
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mono and polyaromatics, called tertiary tars, in the form of CnHm (Cypres (1987), Milne et al. 
(1998), Egsgaard et al. (2001), Wang et al. (2010), Scheer et al. (2011), Scheer et al. (2012)): 
Tars steam-reforming: CnHmOq + (n-q)H2O => (m/2+n-q)H2 + nCO                     (R1) 
Tars CO2-reforming: CnHmOq + (n-q)CO2 => (m/2)H2 + (2n-q)CO                      (R2) 
Tars hydrodeoxygenation: CnHmOq + (2n-m/2+q)H2 => nCH4 + qH2O                   (R3) 
Tertiary tars are the most refractory tars regarding thermal cracking reactions, which were found 
to lead to the formation of many alkenes like C2H2, C2H4 and C2H6 (Jess (1996), Hiblot (2010), 
Norinaga et al. (2011)). Besides, tertiary tars can also undergo steam-reforming as well as steam- 
and hydrodealkylation, leading to the formation of non-condensable species, such as CH4, H2 
and CO, and lighter tars. For instance, Taralas et al. (2003) proposed overall steam- and 
hydrodealkylation reactions schemes for toluene:   
Toluene hydrodealkylation:   C7H8 + H2 => C6H6 + CH4   H(850°C) = -184.4 kJ.mol-1       (R4) 
Toluene steam-dealkylation:   C7H8 + H2O => C6H6 + 2H2 + CO   H(850°C) = 40.8 kJ.mol-1  (R5) 
It must be precised that reactions R1 and R5 strongly depend on steam partial pressure. 
 A solid carbonaceous residue called char. Morin et al. (2016) investigated the effect of the 
temperature on the composition of char produced by fast-pyrolysis in a dense fluidized bed. The 
used biomasses were beech pellets and beech sticks, with chemical formula in the form of 
CH1.63O0.79 and CH1.71O0.76, respectively. The results showed that char cannot be considered as 
pure carbon and should be expressed in the form of CHxOy. Higher carbon content and lower 
hydrogen and oxygen contents were found for increasing temperatures. For instance, for a bed 
temperature of 850 °C, char is mainly made of carbon with a chemical formula in the form of 
CH0.09O0.06. For these reasons, some authors considered char as pure carbon (Hemati et al. 
(1989), Detournay et al. (2011), Noubli et al. (2015)). Above 700 °C, char reacts with steam to 
produce hydrogen and carbon monoxide according to: 
Char steam-gasification:    C + H2O => CO + H2      H(850°C) = 135.6 kJ.mol-1  (R6) 
Besides, char can react with carbon dioxide according to: 
Boudouard reaction:    C + CO2 <=> 2CO      H(850°C) = 169.2 kJ.mol-1       (R7) 
Let’s precise that tars cracking reactions can lead to the formation of a carbonaceous solid, called coke, 
at the surface of the bed material (Rostrup-Nielsen (1997), Trimm (1997), Nitsch et al. (2013), Fuentes-
Cano et al. (2013)). This solid will either react with steam, in the gasifier, to form CO and H2, or burn 
in the combustor. In addition, these coking reactions can lead to the formation of soot (Neeft et al. (1996), 
Chhiti (2011)).  
Steam can also react with carbon monoxide according to: 
Water-Gas Shift reaction:    CO + H2O <=> CO2 + H2      H(850°C) = - 33.6 kJ.mol-1     (R8) 
The required syngas quality constitutes the main technical and economic challenges for its optimal 
valorization. The H2 over CO ratio is an important parameter for catalytic applications like Fisher-
Tropsch (H2/CO > 2) or methanation (H2/CO > 3). The presence of other species such as methane can 
be an advantage for methanation, but also reduces the yield of Fischer-Tropsch processes. Besides, 
refractory tars and inorganic compounds, which are systematically formed, have to be removed to very 
low concentrations before the downstream processes. 
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Influence of operating parameters on steam-gasification: 
In order to improve the understanding of biomass thermo-chemical conversion, several studies were 
devoted to the influence of some operating parameters on gasification performance (i.e. syngas 
composition and yield). In Erreur ! Source du renvoi introuvable. are reported the experimental 
investigations, found in the literature, on the effect of the bed temperature between 700 and 900 °C, on 
syngas composition and yield. Experiments were carried out in dense fluidized beds (DFB) as in FICFB. 
The authors used a large diversity of bed material: sand, olivine, Nickel enriched olivine, Nickel-based 
catalyst, and even no bed material. Several biomasses were also investigated, such as wood pellets, 
hemlock sawdust, almond shells, eucalyptus, pines wastes, holm-oak, oak sawdust, and rice husk. The 
results presented in Erreur ! Source du renvoi introuvable. show that an increase in the bed 
temperature leads to: 
 Higher syngas yield PG and carbon conversion rate into syngas XcG. This phenomenon is 
explained by: (i) a higher production of non-condensable gases in the pyrolysis step at higher 
temperatures, as pointed out by Hemati et al. (1989), (ii) the production of gas through the 
endothermal char steam-gasification reaction, which is favorable at elevated temperatures and 
(iii) the increase of gas yield resulting from the steam-reforming and cracking of heavier 
hydrocarbons and tars when the bed temperature is increased (Franco et al. (2003)); 
 Higher H2 content and lower C2Hx and tar contents (Hemati (1984), Rapagna et al. (2000), 
Franco et al. (2003), Pfeifer et al. (2004), Li et al. (2004), Zhao et al. (2009), Koppatz et al. 
(2011)).  
However, some noteworthy divergences are observed, in Erreur ! Source du renvoi introuvable., 
regarding the effect of bed temperature on CO, CO2 and CH4 contents. When the bed temperature 
increases, the evolution of these components seems to depend on two additional parameters: the type of 
used biomass and the bed material nature. For instance, Franco et al. (2003) investigated the effect of 
bed temperature on the steam-gasification of three types of biomass. It was found that the bed 
temperature has a great influence on the composition of syngas resulting from eucalyptus gasification 
whereas it has only a moderate effect on pine wastes and holm-oak conversion. In addition, literature 
studies on the effect of bed material on biomass gasification is extensive and has been discussed in 
several reviews (Sutton et al. (2001), Dayton (2002), Abu El-Rub et al. (2004)). It was shown that Ni-
based catalysts are the most performant, regarding olivine, to promote tars destruction by cracking and 
steam-reforming reactions and CO conversion by water-gas shift reaction, while sand is considered as 
an inert reference. Thus, this catalytic activity directly affects syngas composition.  
The effect of steam to biomass mass ratio (also called steam to fuel ratio) on biomass steam-gasification 
was also investigated in dense fluidized bed as in fast internally circulating fluidized bed processes. 
Erreur ! Source du renvoi introuvable. presents the experimental investigations, reported in the 
literature, about the effect of this parameter between 0.18 and 1.1 kgsteam.kgbiomass-1. Several bed materials 
were used: sand, olivine, Nickel enriched olivine and natural catalyst. Besides, different biomasses were 
also tested: wood pellets, almond shells and pine wastes. The results reported in Erreur ! Source du 
renvoi introuvable. show that an increase in the steam to biomass mass ratio leads to: 
 A linearly increase in H2 content; 
 A decrease in tar content (Hofbauer et al. (2000), Rapagna et al. (2000)) and a rise in syngas 
yield (Rapagna et al. (2000), Franco et al. (2003), Pfeifer et al. (2004)). These results were 
explained by the fact that steam-gasification, water-gas shift and tars cracking and steam-
reforming reactions are promoted by an increase in steam to biomass ratio. 
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FICFB Wood pellets Natural catalyst 850 0.18 => 0.62 34 => 35 33 => 27 15 => 19 ≈ 10 n.r. 7.5 => 2.5 n.r. 
Pfeifer et al. 
(2004) 
FICFB Wood pellets 
Nickel enriched 
olivine 
850 0.3 => 0.9 41 => 45 28 => 26 19 => 21 9 => 7 n.r. n.r. 0.97 => 1.08 
Koppatz et al. 
(2011) 
FICFB Wood pellets Olivine 850 
0.7 => 0.85 
 
0.85 => 1.1 
39 => 40 
 
40 => 41 
30 => 25 
 
≈ 25 
15 => 20 
 


















Olivine 820 0.5 => 1 47 => 49 31 => 25 15 => 20 ≈ 7 n.r. 1.2 => 0.5 1.8 => 1.85 
Franco et al. 
(2003) 
DFB Pine wastes Sand 800 0.5 => 0.8 20 => 30 45 => 38 12 => 15 14 => 12 n.r. n.r 0.8 => 1 
n.r.: not reported 
Table 4.2: Literature review on the effect of steam to biomass mass ratio on syngas composition and yield.
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Different trends regarding the effect of this parameter on CO, CO2 and CH4 contents were found. 
Rapagna et al. (2000), Hofbauer et al. (2000), Franco et al. (2003) and Pfeifer et al. (2004) found a linear 
increase in CO2 content and a linear decrease in the one of CO. For a ratio rising from 0.7 to 
0.85 kgsteam.kgbiomass-1, the same trends were observed by Koppatz et al. (2011). However, beyond 
0.85 kgsteam.kgbiomass-1, the CO content remains at the same value while the CO2 content decreases. 
Regarding CH4 content, when steam to biomass mass ratio rises, it remains constant according to 
Hofbauer et al. (2000), Rapagna et al. (2000) and Koppatz et al. (2011) and decreases in the work of 
Franco et al. (2003) and Pfeifer et al. (2004). 
There is no study dedicated to the effect of the fluidizing gas flow rate or velocity, for a same biomass 
feeding rate, on the gasification performance (i.e. syngas composition and yield). In addition, 
experimental data showing the influence of the steam partial pressure, or steam molar fraction in the 
fluidizing gas, on the biomass steam-gasification process are scarce in the literature. El Ghezal (1983), 
Hemati (1984) and Detournay et al. (2011) investigated the effect of the steam molar fraction in the 
fluidizing gas, on the composition and yield of the syngas produced from oak sawdust conversion in a 
dense fluidized bed. The authors showed that H2 and CO2 contents increase while CO, CH4 and C2Hx 
contents decrease when steam molar fraction increases. Besides, syngas yield also increases with this 
parameter. According to the authors, these results show that char steam-gasification, water-gas shift and 
tars cracking and steam-reforming reactions are favored when steam molar fraction in the fluidizing gas 
increases. In addition, several authors investigated the effect of steam partial pressure on the char steam-
gasification kinetics, through thermogravimetric experiments (TGA), between 650 and 1000 °C (Hemati 
et al. (1988), Kojima et al. (1993), Barrio et al. (2000), Bhat et al. (2001), Marquez-Montesinos et al. 
(2002)). Oak sawdust, beech sawdust, grapefruit peels and rice husk grain chars were used for these 
experiments. These authors found that the steam-gasification conversion rate strongly depends on bed 
temperature, as well as steam partial pressure with a reaction order with respect to H2O between 0.4 and 
1. 
Influence of bed material on steam-gasification: 
Various catalysts were investigated in biomass gasification for tar conversion and were discussed in 
several papers (Corella et al. (1988), Sutton et al. (2001), Dayton (2002), Abu El-Rub et al. (2004), 
Ruoppolo et al. (2010)). Three of them are the object of many researches: dolomite, Nickel based 
catalysts and olivine. Dolomite is found to be the best catalyst for tar cracking reactions (Sjöström et al. 
(1988), Rensfelt et al. (1988), Donnot et al. (1988), Olivares et al. (1997), Rapagna et al. (2000), Corella 
et al. (2004)). However, the fragility of this material regarding attrition phenomenon restrains its use in 
fluidized beds. Nickel based catalysts are also very effective for tar cracking. Nevertheless, many 
authors showed that they are quickly deactivated by a carbon deposition on the surface or sulphur 
poisoning, which is a major problem for their use in biomass conversion processes (Mudge et al. (1981), 
Caballero et al. (1997), Hepola et al. (1997), Aznar et al. (1998)). Olivine is the most used catalytic bed 
material in the biomass conversion pilot plants. It is a mineral containing magnesium, iron and silicium 
oxides. In addition to be an excellent heat transfer medium, olivine has good thermal stability and 
attrition resistance (Rauch et al. (2004), Devi et al. (2005), Pecho et al. (2008), Miccio et al. (2009), 
Virginie et al. (2010), Koppatz et al. (2011), De Andres et al. (2011)). In order to highlight the catalytic 
effect of olivine, some authors compared the results of biomass gasification in fluidized bed using 
olivine and silica sand particles as bed material (Rapagna et al. (2000), Devi et al. (2005), Miccio et al. 
(2009), De Andres et al. (2011), Koppatz et al. (2011), Erkiaga et al. (2013), Christodoulou et al. (2014), 
Göransson et al. (2015)). Erreur ! Source du renvoi introuvable. reports the operating conditions, the 
type of reactor and the biomass nature used in these studies. These experimental findings showed that 
the use of olivine instead of silica sand particles leads to a lower tar content, a greater syngas yield, an 
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increase in the H2 and CO2 contents and a decrease in the ones of CO and CH4. The authors attributed 
these trends to the catalytic properties of olivine regarding tar and hydrocarbons decomposition, and 
water-gas shift reactions. In order to quantify the effect of the catalytic behavior of olivine particles, 
Devi et al. (2005) made passed a slipstream from a lab-scale atmospheric bubbling fluidized bed gasifier 
through a secondary fixed bed reactor containing a mixture of sand and olivine at 900 °C. By analyzing 
the tar concentration at the inlet and at the outlet of this reactor, the authors found that the presence of 
olivine in the fixed bed promotes tar conversion. For instance, a decrease of 48 % in heavy polyaromatic 
compounds content was observed with pure sand. An addition of 17 wt% of olivine to the sand leads to 
a decrease of 71 %. The authors related the catalytic activity of olivine to its iron content. However, no 
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Table 4.3: Literature review on the effect of olivine as bed material on biomass gasification performance. 
In order to identify the origin of the catalytic performance of olivine, many authors attempted to correlate 
it to the evolution of its physico-chemical properties during oxidation/reduction cycles in biomass 
gasification FICFB (Rauch et al. (2004), Devi et al. (2005), Świerczyński et al. (2006), Kuhn et al. 
(2008), Pecho et al. (2008), Virginie et al. (2010), Michel et al. (2013), Fredriksson et al. (2013), Aranda 
et al. (2014), Christodoulou et al. (2014), Lancee et al. (2014),. Olivine characterization was performed 
by several techniques including BET surface area, X-ray diffraction (XRD), Mössbauer spectroscopy, 
Scanning Electron Microscopy combined with Energy Dispersive X-ray analysis (SEM/EDX) and X-
ray Photoelectron Spectroscopy (XPS), temperature programmed reduction (TPR) and temperature 
programmed oxidation (TPO). Authors showed that under oxidizing conditions (dense fluidized bed, air 
as fluidizing gas, temperatures between 400 and 1200 °C), fresh olivine is converted into iron oxide 
(hematite), silicium oxide and magnesium silicate (forsterite) (Świerczyński et al. (2006), Pecho et al. 
(2008), Virginie et al. (2010)): 
((Fe0.1Mg0.9)2SiO4) + 0.05O2           0.1Fe2O3 + 0.1SiO2 + 0.9Mg2SiO4           (R9) 
In addition, forsterite can react with silicium oxide to provide enstatite, which reacts with hematite to 
form magnesioferrite:  
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Mg2SiO4 + SiO2           2MgSiO3                                                (R10) 
MgSiO3 + Fe2O3           MgFe2O4 + SiO2                                         (R11) 
Through the analysis carried out, many authors demonstrated that during oxidation, iron is rejected from 
the olivine structure and forms a free iron oxide phase (α-Fe2O3) and a spinel phase at the particle surface 
(Rauch et al. (2004), Devi et al. (2005), Kuhn et al. (2008), Virginie et al. (2010), Fredriksson et al. 
(2013), Michel et al. (2013), Aranda et al. (2014), Christodoulou et al. (2014), Lancee et al. (2014)). 
According to Virginie et al. (2010) and Fredriksson et al. (2013), the spinel phase is MgFe2O4 while it 
is γ-Fe2O3 for Rauch et al. (2004) and Christodoulou et al. (2014). In addition, according to Devi et al. 
(2005) and Virginie et al. (2010), when olivine is exposed to oxidizing environment, the particle porosity 
is reduced, the particle surface is smoother and the typical pale green color disappears to become brown-
reddish. The authors attributed these phenomena to the iron diffusion through the olivine grain, resulting 
in a smooth spinel crystal at the olivine surface. 
Under reducing conditions, the reduction of Fe2O3 generally proceeds in two steps (Virginie et al. 
(2010), Fredriksson et al. (2013), Aranda et al. (2014), Christodoulou et al. (2014)): 
 The reduction of Fe2O3 into Fe3O4 between 350 °C and 500 °C; 
 The reduction of Fe3O4 into FeO and α-Fe between 500 °C and 900 °C. 
Besides, metal iron (α-Fe) is found to be an active species for aromatic hydrocarbon decomposition (C-
C and C-H bond breaking) (Nordgreen et al. (2006), Nordgreen et al. (2012), Aranda et al. (2014)). In 
addition, iron oxide Fe3O4 is known to have a major catalytic activity in the water-gas shift reaction (Yu 
et al. (2006), Ratnasamy et al. (2009)). However, during its reduction into Fe, FeO and Fe3O4, iron 
migrates inside the olivine grain (Virginie et al. (2010), Fredriksson et al. (2013), Michel et al. (2013), 
Christodoulou et al. (2014), Lancee et al. (2014)). 
Thus, olivine undergoes several oxidation/reduction cycles during biomass gasification in FICFB 
(Fredriksson et al. (2013), Aranda et al. (2014), Lancee et al. (2014)). This is useful since it makes iron 
continuously available at the olivine surface for its catalytic activities (Aranda et al. (2014). Moreover, 
the carbon appeared at the olivine surface during tar cracking in the gasifier is easily burnt in the 
combustion zone (Kuhn et al. (2008), Virginie et al. (2012), Fredriksson et al. (2013)). Nevertheless, 
several authors demonstrated that these cycles also lead to oxygen transport from the combustor to the 
gasifier (Fredriksson et al. (2013), Aranda et al. (2014), Lancee et al. (2014)). Through successive 
oxidation/reduction cycles in TGA, Lancee et al. (2014) evaluated the amount of oxygen transported at 
about 0.5 wt% of the olivine weight sample. In addition, the authors estimated that 18.5 wt% of the 
whole iron present in olivine contributes to oxygen transport. Aranda et al. (2014) also attempted to 
calculate this value by performing the same oxidation/reduction cycles in a biomass gasification dense 
fluidized bed. The authors observed a CO2 peak at the beginning of the steam-gasification in the dense 
fluidized bed containing oxidized olivine particles. They attributed this peak to the reactions between 
the oxygen released during iron reduction and the syngas (CO and tars). From this peak, the authors 
estimated that 20 - 25 % of all the iron present in olivine contributes to the oxygen transport. Göransson 
et al. (2015) attempted to highlight the advantageous effect of the oxidation/reduction cycles of olivine 
on tar cracking reactions by comparing direct (DFB) and indirect (FICFB) gasification. Contrary to what 
is expected, a greater tar content is found when the gasifier is operated in the FICFB mode. The authors 
attributed this result to the lower residence time of char and ash in the gasifier, compared to the dense 
fluidized bed mode. Indeed, both char and ash were recognized to be a good catalyst for hydrocarbon 
reforming (Kirnbauer et al. (2011), Kirnbauer et al. (2013)). Besides, they found lower H2 and CO 
contents and a higher CO2 one with the FICFB mode than with the DFB mode. As Aranda et al. (2014), 
they attributed these results to the reactions between oxygen transported from the combustor to the 
gasifier and H2 and CO to form H2O and CO2. 
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In order to produce a syngas with very low tar content, some authors synthesized nickel-enriched olivine 
(Ni/olivine) and iron-enriched olivine (Fe/olivine) (Pfeifer et al. (2004), Rapagnà et al. (2011), Virginie 
et al. (2012)). Pfeifer et al. (2004) investigated the performance of a new Ni/olivine catalyst in a biomass 
gasification FICFB. They observed that an addition of this catalyst in a bed of olivine affects both tar 
content and syngas composition. The higher the amount of catalyst in the bed, the lower the tar content. 
For instance, biomass gasification at 850 °C in a bed containing 40 wt% of catalyst leads to a tar content 
lower by 75 % compared to biomass gasification in a bed material of olivine only. Besides, the H2 
content is found to increase while the one of CH4 decreases when catalyst is added to the bed inventory. 
Rapagnà et al. (2011) and Virginie et al. (2012) used a new Fe/olivine catalyst in a DFB as in a FICFB 
gasifier. Using a dense fluidized bed gasifier, Rapagnà et al. (2011) found that the use of Fe/olivine 
catalyst instead of olivine as bed material allows reducing by 68 % the tar content at the outlet of the 
gasifier at 820 °C. In addition, syngas yield increases by 37 %. The syngas composition is also found to 
be affected when Fe/olivine catalyst is used as bed material. H2 and CO2 contents increase while the 
ones of CO and CH4 decrease. The authors attributed these trends to iron impregnation, which increases 
the catalytic performance of olivine. Furthermore, Virginie et al. (2012) tested the same Fe/olivine 
catalyst in a FICFB gasifier. At gasification temperatures between 750 and 850 °C, the authors found 
that the use of this catalyst instead of olivine as bed material leads to a lower tar content. For instance, 
the tar content is lowered by 53 % at 850 °C. In addition, H2 and CO contents were found to decrease 
while the one of CO2 increases when the catalyst is used as bed material. According to Virginie et al. 
(2012), these results show that Fe/olivine material has a double effect on tar destruction, which is 
consistent with the results reported by Aranda et al. (2014) and Göransson et al. (2015). On the one 
hand, it acts as a catalyst for tar and hydrocarbon reforming. On the other hand, it acts as an oxygen 
carrier that transfers oxygen from the combustor to the gasifier, and a part of this oxygen burns volatile 
compounds such as H2, CO, tars and hydrocarbons. 
2.  Materials and methods 
2.1. Experimental rig 
Biomass, initially stored in a hermetic hopper, is continuously fed in a dense fluidized bed, named 
“Gasifier”, by a vibrating extractor and a screw feeder. In order to avoid heating the biomass in the 
screw feeder, the latter is cooled down by cold water circulating in a double jacket. The vibration 
frequency sets the feeding biomass mass flow rate while the rotation speed of the screw feeder is at its 
maximum value to make biomass feeding as continuous as possible. The gasifier is fluidized by super-
heated steam, entering the reactor at 280 °C. In the gasifier, biomass gasification leads to the formation 
of gases and of a carbonaceous residue called “char”. At the outlet of the gasifier, elutriated particles 
(bed material, char and ashes) are separated from gases by a cyclone. Solids, containing bed material 
and unconverted char, are continuously discharged from the gasifier, through a dump, to a transported 
fluidized bed reactor called “Combustor”, fed by two streams of air pre-heated up to 600 °C. The first 
stream, named “primary air”, ensures a dense fluidized bed of bed material at the bottom of the 
combustor. The second stream, called “secondary air”, is used for particles transport. It is fed by an 
injection cane located 150 mm above the primary air distributor. In this reactor, the combustion of a part 
of the char from the gasifier induces bed material heating. At the outlet of the combustor, particles are 
separated from flue gas by a cyclone and are returned back to the gasifier through a standpipe, equipped 
with an L-valve placed on the base and fluidized by steam. Thus, the heat needed for the endothermic 
biomass steam-gasification is provided by the ex-situ combustion of the residual char. 
The reactors are stainless-steel cylindrical columns. The gasifier has an inner diameter of 214 mm and 
a total height of 2.5 m, while the combustor has an inner diameter of 104 mm and a total height of 7.0 m. 
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Both gasifier and combustor are surrounded by electric furnaces with 15 kW and 5.7 kW electric power, 
respectively. The bed temperatures in the gasifier and in the combustor are controlled by PID-controller. 
Nevertheless, a natural gas feeding is required in the combustor in order to reach temperatures up to 
900 °C in the setup. It is introduced 40 cm above the distributor. Natural gas available on site can be 
provided from Russia, Algeria or the North Sea. Each natural gas composition and HHV are reported in 
Table 4.4. Since the origin of the natural gas used during a given experiment is not known, a mean 
composition will be considered in the rest of this work. 
Origin RUSSIA ALGERIA NORTH SEA 
Methane 97 88.5 85.7 
Ethane 1.1 9.1 9 
Propane 0.4 1.5 2.4 
i-butane 0.1 0.18 0.25 
n-butane 0.1 0.24 0.48 
Neo-pentane - 0.02 - 
i-pentane 0.03 0.011 0.05 
n-pentane 0.03 0.002 0.05 
Hexane 0.02 - 0.02 
Helium 0.02 - - 
Nitrogen 1 0.45 0.6 
Carbon dioxide 0.2 - 1.4 
HHV (kWh.m-3) 11.2 12.2 12.2 
Table 4.4: Composition of the natural gas used during the experiments. 
The pilot plant is equipped with 23 pressure sensors and 20 temperature sensors. The bed material 
circulation mass flow rate is measured with a micro-wave probe (supplier: SWR Engineering, model: 
SolidFlow 2.0), previously calibrated, located in the standpipe, 50 cm below the base of the combustor 
cyclone (Figure 4.2). 
At the outlet of each reactor, a burner associated with a post-combustion chamber heated up to 850 °C 
allows burning all combustible gas. Then, gas streams are mixed together in a cylindrical chamber and 
cooled down in a 5m-multitubular heat exchanger. A cyclone and a bag filter ensure the filtration of fine 
particles before rejecting gas into atmosphere. 
A sampling probe is placed at the bottom of the combustor in order to sample particles during 
experiments. It is isolated from the combustor by a valve. When this valve is opened, solids fall down 
in a hermetic container to avoid char combustion. 
Non-condensable gas composition is measured at the outlet of the gasifier and combustor cyclones, by 
means of an online micro Gas Chromatograph Agilent 490. The analyzed components are H2, N2, O2, 
CO, CH4, CO2, C2H2, C2H4 and C2H6. Sample gases are sucked by a vacuum pump connected to a 
flowmeter (volume flow 100 mL.min-1 at STP). Before entering the analyzer, the gas passes through a 
cyclone in order to retain the biggest particles entrained. Then, it goes through a condenser and a wash-
bottle cooled at -20°C to remove any trace of water and tars. Finally, the finest particles are separated 
from gas by a metallic filter. The time lapse between two quantifications is 2 minutes. 
The measurement of the tar composition is carried out similarly to the tar protocol called “gravimetric 
tars” (Van Paasen et al. (2002)). In this protocol, the definition of “tar” is the one proposed by Van 
Paasen et al. (2004). According to this definition, all the condensable carbonaceous gases are considered 
as tars. This definition defers from another proposed by Milne et al. (1998) since it does not take methane 
and C2/C3 into account. However, it considers benzene, unlike the classification system of Bergman et 
al. (2002). In this study, the tar protocol consists in sampling a small amount of produced gas at the 
outlet of the gasifier cyclone, for a certain period of time. This gas goes through five washing flasks 
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filled with isopropanol at different temperatures. Dust, moisture and heavy tars (boiling temperature > 
200 °C) are retained in the first flask, operating at ambient temperature. Low-boiling tars (boiling 
temperature < 200 °C) are washed out in the four next flasks, operating at ambient temperature, - 25 °C, 
ambient temperature and - 25 °C, respectively. The gas goes through a sixth flask, initially empty, in 
order to retain the isopropanol which could have circulated with the gas. Finally, a gas flow meter is 
used to determine the dry product gas stream. Once the sampling is over, isopropanol samples are 
removed from the washing flasks for the tars characterization, using a gas-phase chromatograph.  
In addition to the tar protocol, propane and low-boiling tars such as benzene, toluene, ethylbenzene and 
xylene are measured by an online micro Gas Chromatograph SRA INFICON 3000 placed in parallel 
with the one presented above for non-condensable gas measurement. The time lapse between two 
quantifications is 3 minutes. 
In this study, the measurement of the tar composition could not be carried out for all the experiments. 
The results of these analysis are presented only for a reference test. 
 
Figure 4.2: Schematic diagram of the installation. 
2.2. Feedstock 
The experiments in this study were carried out with beech sawdust and beech pellets particles as 
biomass. Both beech sawdust and pellets are from the same wood batch. Beech pellets were obtained 
from sawdust pelleting.  
The proximate analysis of the biomasses was carried out following the standard test method for chemical 
analysis of wood charcoal D 1762-84. In addition, the elemental analysis was also performed following 
the MA-E2-02, MA-E2-12 and MA-E2-13 standard test methods. The same results were found for both 
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beech sawdust and pellets, reported in Table 4.5. Besides, it is found that the ash content and the moisture 
are 1.6 % and 10.9 %, respectively. According to the supplier, the biomass LHV is 17710 kJ.kg-1. From 
the elemental analysis, a chemical formula for beech wood is proposed: CH1.63O0.79, with a molar weight 
of 26.25.10-3 kg.mol-1. 
Proximate analysis 
(wt% dry basis) 
Ash content = 1.8 Moisture = 10.9 Volatile matters = 75.1 Fixed carbona = 12.4 
Elemental analysis 
(wt% dry basis) 
C = 44.79 H = 6.09 O = 47.29 N = 0.25 
LHV = 17710 kJ.kg-1          HHV = 18910 kJ.kg-1 
a by difference 
Table 4.5: Biomasses proximate and elemental analysis. 
The size distribution of a representative sample of beech sawdust was determined using a Laser 
Diffraction Particle Sizing MS2000 (Table 4.6). Results show that the beech sawdust batch is made of 
particles heterogeneous in size, with diameters between 200 and 1500 µm, and a mean Sauter diameter 
of 497 µm. Besides, beech sawdust density was assumed to be the same as the one of beech wood. The 
density of the latter was measured from the weigh and volume of a single particle of beech stick. 
Regarding pellet particles, they have a mean diameter of 6 mm and a mean length of 15 mm. Pellet 
apparent density was measured from the weight and volume of a single cylindrical particle of beech 
pellet. It is shown that the pelleting step leads to a higher wood apparent density. 





d10 = 260 µm d50 = 771 µm d90 = 1454 µm d3/2 = 497 µm d4/3 = 763 µm 733 
Beech pellets D (mm) x L (mm) : 6 - 15 1050 
Table 4.6: Biomasses physical properties. 
In order to ascertain that the pelleting step did not affect the biomass reactivity toward the pyrolysis 
reaction, experiments were performed using a TGA Q600 analyzer from TA Instruments. Prior to these 
tests, the biomasses were grinded to ensure that all particles have approximately the same diameter 
(Sauter diameter equal to 500 µm). A sample weight of 10 mg was introduced inside an alumina crucible 
(inner diameter and height of the crucible equal to 5.5 mm and 4 mm, respectively) for each test. The 
experimental protocol consisted in a linear heating rate of 10 °C.min-1, under high-purity nitrogen flow 
(100 NmL.min-1) from ambient temperature to 550 °C. The same experimental results were found for 
both beech sawdust and pellets. Thus, the pelleting step did not affect the biomass reactivity toward 
pyrolysis reaction (see Chapter 2). 
2.3. Bed material pre-treatment and characterization 
Most of the experiments presented in this study were carried out with olivine particles, provided by the 
Austrian manufacturer Magnolithe GmbH, as bed material. Nevertheless, some tests were also 
performed with sand particles. As shown in Table 4.7, olivine particles are essentially made of 
magnesium oxide, silicium oxide and iron oxide. The latter reaches 10.5 wt% in our case. Regarding 
sand particles, they are mainly made of silicium oxide. Before their use as bed material in the gasifier, 
the particles previously undergo: 
 A fine elutriation step. In this step, the undesired fine particles are removed by elutriation, at 
ambient temperature during 20 hours; 
 A calcination step, at 850 °C during 4 hours.  
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During these stages, carried out in the gasifier, the gas velocity was maintained at 8 times the minimum 
fluidization velocity (U = 8∙Umf) at the considered temperature. After this pretreatment stage, particle 
size distribution, particle density, skeletal density, aerated bulk density, packed bulk density, angle of 
repose, internal voidage, specific surface area and shape factor were measured using Laser Diffraction 
Particle Sizing MS2000, Mercury Porosimetry, Hosokawa analyzer, Helium Pycnometry, BET analyzer 
and G3 Morphology, respectively. Results are reported in Table 4.7. Based on the values of the mean 
Sauter diameter and particle density for both sand and olivine, it can be concluded that the particles used 
in this work belong to the Geldart class B. Besides, the particles have a low compressibility factor γ 
(lower than 15 %), meaning that they have an excellent flow. Otherwise, the particles employed are 
lowly porous, with internal voidage of 9 % and 7 % for sand and olivine particles, respectively. 
Type of particle Sand Olivine 
Chemical formula SiO2 (Fex,Mg1-x)2SiO4 
Composition 
SiO2: 98.34 % 
Fe2O3: 0.022 % 
Al2O3: 1.206 % 
TiO2: 0.03 % 
CaO: 0.014 % 
K2O: 0.745 % 
MgO: 47.5 – 50.0 % 
SiO2: 39.0 – 42.0 % 
CaO: max. 0.4 % 
Fe2O3: 8.0 – 10.5 % 
Skeletal density ρs (kg.m-3) 2,650 3,265 
Internal voidage χ (%) 9 7 
Particle density ρP (kg.m-3) 2,400 2,965 
Aerated bulk density ρBA (kg.m-3) 1,519 1,344 
Packed bulk density ρBP (kg.m-3) 1,643 1,500 
Aerated bulk bed voidage εBA (-) 0.49 0.55 
Angle of repose (°) 33.2 29.6 
Compressibility factor:  = 100.(ρBP- ρBA)/ρBP (%) 8 10 
Shape factor (-) - 0.85 
d10 (µm) 190 188 
d50 (µm) 305 300 
d90 (µm) 488 475 
d3/2 (µm) 285 282 
d4/3 (µm) 324 318 
Cv = (d90- d10)/d50 (-) 0.98 0.96 
Specific surface area (m2.g-1) - 0.73 
Table 4.7: Bed material properties. 
In this work, Sauter diameter (d3/2) is considered as the mean particle size. 
Moreover, a recent study focused on the hydrodynamic behavior of a dense fluidized bed of olivine 
particles in the gasifier (Pecate et al. (2016)). The effect of bed temperature (between 20 and 950 °C), 
particle size (between 282 and 689 µm) and fluidizing gas nature (air or steam) on the minimum 
fluidization velocity (Umf) was investigated. From the experimental results, a correlation was proposed 
to predict this hydrodynamic parameter according to the operating conditions. This correlation also well 
estimates the minimum fluidization velocity of sand particles. 
                         𝑅𝑒𝑚𝑓 = (20.32









Table 4.8 reports the minimum fluidization velocity of olivine and sand particles, calculated from 
Equation 1 between 750 and 850 °C, with steam as fluidizing gas. 
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Bed temperature (°C) 750 800 850 
Olivine Umf with steam 
(m.s-1) 
0.043 0.041 0.039 
Sand Umf with steam 
(m.s-1) 
0.036 0.034 0.032 
Table 4.8: Olivine and sand minimum fluidization velocity, between 750 and 850 °C (fluidizing gas: steam). 
Mixing and segregation phenomena between biomass and bed particles are of fundamental importance 
since they are usually responsible of the good or bad operating of the reactor. Hemati et al. (1990) 
studied the mixing and segregation behavior of oak sawdust (d3/2 = 370 µm, ρp = 500 kg.m-3) in a 
fluidized bed of sand particles (d3/2 = 300 µm, ρp = 2600 kg.m-3) at ambient temperature. The authors 
found a good biomass-sand mixing for gas velocities higher than 2.5 times the minimum fluidization 
velocity of sand particles (U = 2.5∙Umf). Later, Detournay (2011) investigated the behavior of beech 
pellets (D = 6.2 mm, L = 10 mm, ρp = 1040 kg.m-3) and char pellets (D = 4 mm, L = 9 mm,  
ρp = 600 kg.m-3) mixed with olivine particles (d3/2 = 265 µm, ρp = 2965 kg.m-3). The char pellets were 
obtained from the pyrolysis of wood pellets at 650 °C under inert atmosphere (nitrogen). The 
experiments were performed at ambient temperature, in an altuglass column having the same diameter 
as the reactor used in this study. The effect of the fluidizing gas velocity was investigated. The 
experimental results showed that beyond 2 times the minimum fluidization velocity of olivine 
(U = 2∙Umf), the mixing quality is fairly affected by the gas velocity. These results were furtherly 
confirmed by Cluet et al. (2015), who studied the mixture between olivine particles (d3/2 = 237 µm, 
ρp = 3250 kg.m-3) and cylindrical beech wood (dowels, D = 8 mm, L = 25 mm, ρp = 685 kg.m-3). The 
authors found that a gas velocity higher than 3 times the minimum fluidization velocity of olivine 
(U = 3∙Umf) is required to ensure a fairly good mixing.  
In the present work, the fluidizing gas velocity was always higher than, or equal to, 3 times the minimum 
fluidization velocity of bed material. 
2.4. Performance criteria 
During each experiment, a fixed nitrogen volumetric flow rate ?̇?𝑁2 , at Standard Temperature and 
Pressure conditions (STP), is introduced in the gasifier as tracer gas. Besides, the composition of the 
non-condensable gases was analyzed as a function of time from the continuous micro Gas 
Chromatograph. The total volumetric flow rate of dry gas at the reactor outlet, at STP conditions, is 
given by: 
                      ?̇?𝑇(𝑡) =
?̇?𝑁2
𝑦𝑁2(𝑡)
                                                                       (2) 
where ?̇?𝑇(𝑡) is the temporal total gas volumetric flow rate (Nm
3.h-1), ?̇?𝑁2 is the volumetric flow rate of 
nitrogen introduced as tracer gas (Nm3.h-1) and 𝑦𝑁2(𝑡) is the volume or molar fraction of nitrogen 
measured at the reactor outlet. 
Then, the volumetric flow rate of each component is calculated as follows: 
                        ?̇?𝑖(𝑡) = 𝑦𝑖(𝑡) ⋅ ?̇?𝑇(𝑡)                                                                 (3) 
where ?̇?𝑖(𝑡)  and 𝑦𝑖(𝑡)  are the temporal volumetric flow rate (Nm
3.h-1) and volume fraction of 
component i, respectively.  
The dry gas analyzed at the reactor outlet is made of tracer (N2) and dry syngas (H2, CO, CO2, CH4, 
C2H2, C2H4 and C2H6). Thus, the syngas total yield (PG), corresponding to the dry syngas volume 
produced per kg of dry ash free biomass introduced in the reactor, can be calculated at STP conditions 
as follows: 
         𝑃𝐺(𝑡) =
∑ ?̇?𝑖(𝑡𝑖≠𝑁2 )
𝐹𝑑𝑎𝑓,𝐵
                                                                       (4) 
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where PG(t) is the temporal syngas yield (Nm3.kg-1) and Fdaf,B is the dry ash free biomass feeding 
rate (kg.h-1). 
Similarly, each component yield (Pi) is defined as: 
      𝑃𝑖(𝑡) =
?̇?𝑖(𝑡)
𝐹𝑑𝑎𝑓,𝐵
                                                                        (5) 
where 𝑃𝑖(𝑡) is the temporal yield of component i (Nm
3.kg-1). 
Besides, the molar flow rate of each component is given by: 
          𝑁𝑖(𝑡) =
?̇?𝑖(𝑡)
𝑉𝑚
                                                                           (6) 
where 𝑁𝑖(𝑡) is the temporal molar flow rate of component i (mol.h
-1), and Vm is the molar volume of a 
gas at STP conditions (= 0.0224 Nm3.mol-1). 
Then, the carbon conversion rate, being the ratio between the carbon amount in the produced dry syngas 
and the carbon amount in the biomass fed in the reactor, is calculated as follows: 
        𝑋𝑐
𝐺(𝑡) =





                                                                   (7) 
where 𝑋𝑐
𝐺(𝑡) is the temporal carbon conversion rate, ℵ𝑖
𝐶 is the carbon atom number in the component i 
(i = CO, CO2, CH4, C2H2, C2H4, C2H6), and MB is the biomass molar weight (0.02625 kg.mol-1). 
Moreover, the H2/CO molar ratio is calculated as the ratio between the molar flow rate of H2 and the 
one of CO. 
Besides, the syngas composition used in this study in order to interpret the experimental results is 
defined as the dry gas composition measured by the online micro Gas Chromatograph, without tracer. 
Thus, the volume fraction of each component i in the dry syngas is defined by: 




                                                        (8) 
 
where 𝑦𝑖
𝑠𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠(𝑡)  is the temporal volume fraction of component i. 
Finally, from the dry syngas composition, the dry syngas lower heating value (LHV) non diluted by the 
tracer is calculated. It depends on the LHV of each component in the syngas, reported in Table 4.9. 
        𝐿𝐻𝑉(𝑡) = ∑ 𝐿𝐻𝑉𝑖 ⋅ 𝑦𝑖
𝑠𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠(𝑡)                                                         (9) 
where LHV(t) is the temporal dry syngas lower heating value (kJ.Nm-3) and LHVi is the lower heating 
value of component i (kJ.Nm-3). 
 H2 CO CH4 C2H2 C2H4 C2H6 
LHV (kJ.Nm-3) 10785 12621 35798 56110 59330 69674 
Table 4.9: LHV of each component in the syngas (Hemati (1984)). 
Molar flow rates of non-condensable components leaving the combustor are also calculated from online 
analysis, taking nitrogen from air feeding in the combustor as tracer gas. 
It is important to precise that the experimental results presented in this study are average values of the 
results measured and calculated during at least 1 hour in stable steady-state regime. 
In order to assess the amount of carbon converted to tars, carbon balance throughout the gasifier is 
performed. It is made of the following terms: 
 The carbon entering the reactor as biomass ?̇?𝑑𝑎𝑓,𝐵 (mol.h
-1); 
 The carbon leaving the reactor as part of the dry syngas (CO, CO2, CH4, C2H2, C2H4 and C2H6) 
?̇?𝑐
𝑆𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠 (mol.h-1); 
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 The carbon elutriated as char and recovered in the cyclone NcCyclone (mol). Let’s precise that a 
new container for particles elutriated recovering is placed on the base of the cyclone as soon as 
the stable steady-state regime starts. After the experiment, the particles recovered are burnt 8 
hours at 850 °C in order to determine the amount of carbon elutriated, assuming that char is 
made of pure carbon; 
 The carbon retained in the bed as char NcBed (mol). In order to quantify char retention in the bed 
at the end of each experiment, fluidizing gas is switched to air, with a fixed molar flow rate, to 
burn all carbonaceous residues. The temporal evolutions of CO and CO2 produced by its 
combustion lead to the amount of carbon burnt. 
Thus, in this work, the amount of carbon converted into tars is estimated by: 
     𝑁𝑐
𝑇𝑎𝑟 = ∆𝑡 ⋅ (?̇?𝑑𝑎𝑓,𝐵  − ?̇?𝑐
𝑆𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠  ) − 𝑁𝑐
𝐶𝑦𝑐𝑙𝑜𝑛𝑒 − 𝑁𝑐
𝐵𝑒𝑑                              (10) 
where NcTar is the carbon amount converted into tars (mol) and ∆𝑡 is the duration of the test (h). This 
value is overestimated since the amount of char recovered in the cyclone is likely lower than the amount 
of char really elutriated. Indeed, the cyclone has a cut size of 10 µm and thus does not retain all the 
particles elutriated. 
Besides, carbon balance throughout the FICFB reactor is performed. It is made of the following terms: 
 The carbon entering the gasifier as biomass ?̇?𝑑𝑎𝑓,𝐵  (mol.h
-1); 
 The carbon entering the combustor as natural gas ?̇?𝑐
𝐺𝑁 (mol.h-1);  
 The carbon leaving the gasifier as part of the dry syngas (CO, CO2, CH4, C2H2, C2H4 and C2H6) 
?̇?𝑐
𝑆𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠 (mol.h-1); 
 The carbon leaving the gasifier as tar ?̇?𝑐
𝑇𝑎𝑟𝑠 (mol.h-1); 
 The carbon leaving the combustor as part of the flue gas ?̇?𝑐
𝐹𝑙𝑢𝑒 (mol.h-1); 
 The carbon elutriated as char and recovered in the cyclone NcCyclone (mol); 
 The carbon retained in the bed as char NcBed (mol). 
Thus, in this work, carbon balance is defined as follows: 
 ∆𝑡 ⋅ (?̇?𝑑𝑎𝑓,𝐵  + ?̇?𝑐
𝐺𝑁 ) = ∆𝑡 ⋅ (?̇?𝑐
𝑆𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠 + ?̇?𝑐
𝑇𝑎𝑟𝑠 + ?̇?𝑐
𝐹𝑙𝑢𝑒 ) + 𝑁𝑐
𝐶𝑦𝑐𝑙𝑜𝑛𝑒 + 𝑁𝑐
𝐵𝑒𝑑         (11) 
where ∆𝑡 is the duration of the test (h). 
The uncertainty assessment is carried out for each experiment performed, using the concepts and 
procedures reported by Coleman et al. (2009). In this work, uncertainty ΔY is defined as the 
experimental error, being the difference between the experimentally determined value and the true value 
of a given performance criteria Y. The uncertainties calculation method is detailed in Appendix C. The 
experimental uncertainties of the performance criteria defined above depend on the ones of the following 
parameters: 
 The molar fraction of each component (Δyi). Relative uncertainties of each component molar 
fraction are given in Table 4.10. The values reported only depend on the micro Gas 
Chromatograph accuracy and not on the operating conditions; 
 The biomass feeding rate (ΔFB). Biomass feeding rate in the gasifier is calculated from the 
evolution of the biomass hopper weight versus time at steady-state regime. A relative 
uncertainty of 15 % was estimated for each experiment; 
 The tracer gas volumetric flow rate (ΔVN2). Its relative value was found to be between 5 and 
10 % for all the experiments in both gasifier and combustor; 
 The moisture and ash contents in the biomass (ΔXH and ΔXASH). In this work, the relative 
uncertainty of these parameters mainly depends on the one of the weighing scale used for their 
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determination. The relative uncertainty of the weighing scale used is much lower than 0.01 % 
(± 0.01 mg). 




1 1 1 1 2 2 2 1 
Table 4.10: Relative uncertainties of each component molar fraction. 
In addition, some tests are repeated in order to evaluate the reproducibility of the phenomena. From the 
results, an error can be calculated. In this study, this error is always substantially lower than the 
experimental uncertainty. 
3. Conclusion 
In this part was presented the state of art, reported in the literature, regarding the effect of operating 
parameters, such as bed temperature, steam to biomass mass ratio, steam partial pressure and bed 
material nature, on the biomass gasification performance in DFB as in FICFB reactors. The authors 
showed that: 
 An increase in steam partial pressure and steam to biomass mass ratio leads to a rise in H2/CO 
molar ratio and syngas yield. According to the authors, it is likely explained by the effect of 
steam partial pressure on char steam-gasification, water-gas shift and tars steam-reforming 
reactions; 
 The use of olivine instead of sand leads to an increase in the syngas yield and H2/CO molar ratio 
by promoting tars cracking and water-gas shift reactions; 
 An increase in bed temperature yields to a rise in syngas yield. However, different trends are 
reported in the literature regarding the effect of bed temperature on syngas composition. 
Besides, the experimental rig is fully described. The biomasses and bed materials used are also presented. 
Finally, the performance criteria presented in this study are defined. 
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Abstract   
This study deals to improve the understanding of biomass thermo-chemical conversion in dense 
fluidized bed. The effect of operating parameters, such as bed temperature (ranging from 750 to 850 °C), 
steam gas velocity (between 3 and 6 times the minimum fluidization velocity of bed material), steam 
molar fraction in the fluidizing gas (between 0 and 100 %), steam to biomass mass ratio (ranging from 
1.4 to 5.6 kg.kg-1), biomass shape (beech sawdust and pellets), bed material inventory (between 40 and 
60 kg) and bed material nature (olivine and sand) is investigated. Results indicated that syngas 
composition is strongly dependent on steam to biomass mass ratio and steam molar fraction in the 
fluidizing gas. Moreover, it was found that syngas yield is favored by rising bed temperature, steam 
molar fraction and bed material inventory while it is disadvantaged when fluidizing gas velocity 
increases. In addition, a greater syngas yield was obtained with olivine particles, compared to sand 
particles. Finally, the use of beech pellets instead of beech sawdust was shown to lead to higher syngas 
yield without affecting syngas composition. 
Keywords: Steam-gasification, biomass, pyrolysis, syngas, olivine, gasifier 
Highlights: 
 Biomass steam-gasification and pyrolysis in a dense fluidized bed gasifier. 
 Effect of operating parameters on syngas composition and yield. 
 Olivine promotes water-gas shift and tars cracking reactions. 
 Syngas yield is between 1.1 and 1.5 Nm3.kg-1 and H2/CO molar ratio is between 1.8 and 3.6. 
 Tar mass concentration in the dry syngas is 17.0 g.Nm-3 at 800 °C. 
1. Results and discussions 
The overall objective of this study is to better understand and characterize the influence of operating 
parameters on the performance of biomass gasification in a dense fluidized bed reactor (DFB). This 
reactor is part of a FICFB unit designed and built-up at the “Laboratoire de Génie Chimique” in 
Toulouse, and was used for the present study as a stand-alone reactor, disconnected from the circulation 
loop. 
1.1. Operating parameters 
In this study, the influence of bed temperature (T), steam to biomass mass ratio (FH2O/Fdaf,B), steam molar 
fraction in the fluidizing gas (XH2O) and steam  mass flow rate (FH2O) on beech sawdust gasification is 
investigated in a dense fluidized bed made of 60 kg of olivine particles. Besides, the effect of bed 
material inventory (mp) is studied with olivine particles while the effect of bed material nature is 
performed with a 60 kg bed inventory. In addition, some supplementary tests are carried out with beech 
pellets in order to understand the effect of biomass shape on gasification performance. These tests are 
carried out with 60 kg of olivine particles as bed material. Table 4.11 indicates the range of variation of 
the operating parameters experimented in this study. 
Biomass Beech sawdust Beech pellets 




















1.5 - 2.3 
Table 4.11: Operating conditions of the gasification experiments. 
In the next sections are presented tables reporting, for each operating parameter investigated: 
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 The operating conditions (bed temperature, steam to biomass mass ratio, dry ash free biomass 
feeding rate, U/Umf ratio and bed material inventory and nature); 
 The syngas composition non diluted by the tracer gas; 
 The performance criteria, calculated from the experimental results, as well as their relative 
uncertainty (syngas yield and LHV, H2/CO molar ratio, carbon conversion rate and each 
component yield). 
Moreover, the uncertainty on the biomass feeding rate was found to be responsible for 60-70 % of the 
total uncertainty of each performance criteria. It was found that having an accurate biomass feeding rate 
is very difficult for low values of this parameter. 
1.2. Comparison between pyrolysis and steam-gasification 
Beech sawdust pyrolysis and steam-gasification experiments are carried out with the same dry biomass 
feeding rate, bed temperature and U/Umf ratio. The only difference arises from the fluidizing gas nature. 
Pyrolysis tests are performed with pure nitrogen while steam-gasification tests are performed with pure 
steam. Under the same operating conditions, the presence of steam is expected to favor the char steam-
gasification, water-gas shift and tars steam-reforming reactions kinetics, leading to a greater gasification 
performance. 
The experimental results reported in Table 4.12 show that the H2/CO molar ratio, the syngas yield and 
the carbon conversion rate increase when fluidizing gas is switched from nitrogen to steam. In addition, 
Figure 4.3a and Figure 4.3b illustrate that H2 and CO2 contents and yields increase while those of CO 
decrease in the presence of steam.  
In addition, carbon balance performed for both pyrolysis and steam-gasification experiments is 
illustrated in Figure 4.4, and shows that in the presence of steam, the fraction of carbon converted into 
tars is divided by 10 (from 10 to 1 mol%). As explained above, the assessment of the fraction of carbon 
converted into tars presents some uncertainties. Thus, these results must only be considered as 
qualitative information.  
These trends show that char steam-gasification, water-gas shift and tars steam-reforming reactions are 
favored in the presence of steam. 
Besides, Figure 4.3a shows that CH4 and C2HX contents decrease while Figure 4.3b indicates that their 
yields slightly increase. These results indicate that these components are mainly formed during the 
biomass pyrolysis step. Nevertheless, the low variation in CH4 and C2Hx yields is likely related to the 
degrading reactions of aromatic tar compounds. 
Moreover, the use of steam as fluidizing gas instead of nitrogen leads to a lower syngas LHV, mainly 
because the CO content decreases while the CO2 one increases. 
1.3. Beech sawdust steam-gasification 
1.3.1. Effect of the bed temperature (T) 
The effect of the bed temperature is investigated between 750 and 850 °C. Experiments are carried out 
with the same dry biomass feeding rate and U/Umf ratio. From the thermodynamic and kinetic points of 
view, an increase in bed temperature is supposed to favor the kinetics of the endothermic char steam-
gasification, Boudouard, tars cracking and steam-reforming reactions. Regarding the exothermic water-
gas shift reaction, it is expected to be disfavored. 
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Test Pyrolysis Steam-gasification 
T (°C) 850 850 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) - 4.1 
Fdaf,B (kg.h-1) 1.0 1.0 
U/Umf (-) 4 4 
Bed material (kg) 60 60 
Bed nature Olivine Olivine 
yH2 (%) 36.2 48.2 
yCO (%) 43.0 16.1 
yCO2 (%) 9.6 26.2 
yCH4 (%) 8.6 7.1 
yC2Hx (%) 2.6 2.4 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.31 (± 3%) 0.67 (± 10%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.37 (± 3%) 0.21 (± 11%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.08 (± 3%) 0.38 (± 10%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.073 (± 3%) 0.098 (± 10%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.024 (± 2%) 0.032 (± 11%) 
PG (Nm3.kg-1) 0.86 (± 3%) 1.4 (± 10%) 
XcG (%) 67 (± 2%) 90 (± 9%) 
H2/CO (-) 0.8 (± 2%) 3.2 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 15154 (± 1%) 12249 (± 1%) 
Table 4.12: Comparison between pyrolysis and steam-gasification experiments. 
 
 Figure 4.3 : Comparison between pyrolysis and steam-gasification: a) gas composition, b) each component yield 
(T = 850 °C, Fdaf,B = 1.0 kg.h-1 and U/Umf = 4). 
 
Figure 4.4 : Comparison between pyrolysis and steam-gasification: carbon distribution (T = 850 °C, 
Fdaf,B = 1.0 kg.h-1 and U/Umf = 4). 
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In Figure 4.5, as well as in Table 4.13, two trends are observed: 
 For a rise in bed temperature from 750 to 800 °C, syngas yield and carbon conversion rate are 
found to increase from 1.3 to 1.5 Nm3.kg-1 and from 81 to 90 %, respectively. Moreover, H2, 
CO and CO2 yields increase. These trends show that a rise in bed temperature promotes char 
steam-gasification, Boudouard and tars cracking and steam-reforming reactions while it 
disfavors water-gas shift reaction. For instance, the increase in CO yield means that the amount 
of CO produced by char steam-gasification, Boudouard and tars conversion reactions is higher 
than the amount consumed by water-gas shift reaction. These trends agree fairly well with the 
results reported by Franco et al. (2003) and Zhao et al. (2009); 
 For a rise in bed temperature from 800 to 850 °C, carbon conversion rate increases much more 
slightly than between 750 and 800 °C: from 90 to 92 %. Syngas yield is even found to remain 
constant. These results can be explained by the fact that beyond 800 °C, the steam-gasification 
and steam-reforming reactions become fast enough to make the gas and char residence time the 
limiting step. 
T (°C) 750 800 850 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 6.5 5.7 5.2 
Fdaf,B (kg.h-1) 1.0 1.0 1.0 
U/Umf (-) 6 6 6 
Bed material (kg) 60 60 60 
Bed nature Olivine Olivine Olivine 
yH2 (%) 49.4 46.8 48.2 
yCO (%) 13.0 15.6 13.7 
yCO2 (%) 28.9 28.4 29.4 
yCH4 (%) 6.4 6.9 6.6 
yC2Hx (%) 2.3 2.3 2.1 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.64 (± 7%) 0.70 (± 9%) 0.72 (± 8%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.16 (± 7%) 0.23 (± 8%) 0.20 (± 7%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.38 (± 7%) 0.42 (± 9%) 0.44 (± 7%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.078 (± 7%) 0.105 (± 8%) 0.099 (± 6%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.030 (± 8%) 0.035 (± 9%) 0.031 (± 7%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.3 (± 7%) 1.5 (± 10%) 1.5 (± 7%) 
XcG (%) 81 (± 7%) 90 (± 7%) 92 (± 7%) 
H2/CO (-) 3.8 (± 2%) 3.0 (± 2%) 3.5 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 11943 (± 1%) 12150 (± 1%) 11800 (± 1%) 
Table 4.13: Effect of the bed temperature on beech sawdust gasification. 
 
Figure 4.5 : Effect of the bed temperature on: a) each component yield, b) gasification rate and syngas yield 
(Fdaf,B = 1.0 kg.h-1 and U/Umf = 6). 
Regarding CH4 and C2Hx yields, they only slightly increase with bed temperature (from 0.078 to 
0.105 Nm3.kg-1 and from 0.030 to 0.035 Nm3.kg-1, respectively). These values are similar to the ones 
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obtained after the pyrolysis experiment presented above, meaning that these components are mainly 
formed during this step. 
In addition, Table 4.13 reports that the H2/CO molar ratio as well as the syngas LHV and composition 
lowly depend on the bed temperature. This is in good agreement with the results found by Rapagna et 
al. (2000) in a dense fluidized bed reactor with olivine particles. 
1.3.2. Effect of the steam to biomass mass ratio (FH2O/Fdaf,B) 
The influence of the steam to biomass mass ratio is investigated between 1.4 and 5.6 kg.kg-1, keeping 
the same steam flow rate and bed temperature and varying the dry biomass feeding rate. 
Experimental results presented in Table 4.14 and in Figure 4.6 show that an increase in steam to biomass 
mass ratio leads to higher H2/CO molar ratio, dry syngas yield and carbon conversion rate. 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 1.4 1.7 2.0 2.6 2.6 3.7 4.1 5.6 
T (°C) 850 850 850 850 850 850 850 850 
Fdaf,B (kg.h-1) 2.9 2.4 2.0 1.6 1.6 1.1 1.0 0.7 
U/Umf (-) 4 4 4 4 4 4 4 4 
Bed material (kg) 60 60 60 60 60 60 60 60 
Bed nature Olivine Olivine Olivine Olivine Olivine Olivine Olivine Olivine 
yH2 (%) 43.1 43.9 46.2 46.3 46.4 47.5 48.3 48.7 
yCO (%) 24.6 23.1 18.8 17.9 17.6 16.2 15.9 13.6 
yCO2 (%) 21.3 22.0 25.0 25.9 26.2 26.4 26.9 29.1 
yCH4 (%) 8.4 8.4 7.3 7.6 7.6 7.7 6.7 6.6 





































































































XcG (%) 80 (± 6%) 82 (± 7%) 
83 
(± 10%) 
85 (± 8%) 85 (± 6%) 87 (± 6%) 90 (± 9%) 
92 
(± 7%) 
































Table 4.14: Effect of the steam to biomass mass ratio on beech sawdust gasification. 
These trends agree with the literature results reported in Erreur ! Source du renvoi introuvable. 
(Hofbauer et al. (2000), Rapagna et al. (2000), Franco et al. (2003), Pfeifer et al. (2004), Koppatz et al. 
(2011)). They are explained by the fact that a decrease in the biomass flow rate leads to a higher steam 
partial pressure and to a lower gas flow rate, or velocity, at the bed outlet (steam + syngas). These 
phenomena increase char and gas residence time in the reactor by reducing solids elutriation and 
promote the kinetics of char steam-gasification, water-gas shift and tars steam-reforming reactions. 
However, Table 4.14 indicates that syngas LHV decreases when steam to biomass mass ratio rises, 
mainly because the CO content decreases while that of CO2 increases. 
Moreover, Table 4.14 shows that: 
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 The yield of CH4+C2HX remains almost constant, and is similar to the one obtained during the 
pyrolysis experiment presented above. These results show that these gaseous products are 
mainly produced during biomass pyrolysis and their degradation in the presence of olivine is 
negligible; 
 The H2 yield increases with the steam to biomass mass ratio from 0.47 to 0.73 Nm3.kg-1, which 
is related to the effect of the steam partial pressure on the steam-gasification, water-gas shift 
and tars steam-reforming reactions; 
 The CO2 yield increases from 0.23 to 0.44 Nm3.kg-1, which is related to the effect of the steam 
to biomass mass ratio on the water-gas shift reaction; 
 The CO yield slightly decreases from 0.27 to 0.20 Nm3.kg-1, which can be explained by the 
competition between the reactions leading to CO formation (steam-gasification and steam-
reforming reactions) and the one conducting to CO consumption (water-gas shift). 
Finally, the test carried out for a steam to biomass mass ratio equal to 2.6 kg.kg-1 was repeated. Results 
seem to show a good reproducibility of the phenomena. 
 
Figure 4.6 : Effect of the steam to biomass mass ratio on: a) syngas composition, b) syngas yield (T = 850 °C, 
FH2O = 4.1 kg.h-1 and U/Umf = 4). 
1.3.3. Effect of the steam molar fraction in the fluidizing gas (XH2O) 
The effect of the steam molar fraction in the fluidizing gas is investigated for values of 0, 60 and 100 %. 
This parameter is similar to the steam partial pressure in the inlet fluidizing gas. Experiments are 
conducted with same dry biomass feeding rate, bed temperature and gas velocity. The steam molar 
fraction is set by adjusting steam and nitrogen molar flow rates. For same gas velocity and biomass 
feeding rate, an increase in the steam molar fraction in the fluidizing gas leads to a rise in the steam flow 
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rate fed in the gasifier and, as a result, to a rise in the steam to biomass mass ratio. Thus, as mentioned 
above, the gasification performance should be promoted. 
Results reported in Table 4.15 and in Figure 4.7 highlight two trends: 
 A rise in steam molar fraction from 0 to 60 % leads to increase the syngas yield from 0.65 to 
0.96 Nm3.kg-1 and the carbon conversion rate from 55 to 61 %. Moreover, the H2/CO molar 
ratio also increases from 0.8 to 2.7. Besides, H2 and CO2 yields and contents increase while the 
CO ones decrease. Syngas LHV is also found to decrease because of the increase in CO2 and H2 
contents and the decrease in that of CO in the syngas produced. These results show that an 
increase in the steam molar fraction up to 60 % promotes char steam-gasification, water-gas 
shift and tars steam-reforming reactions; 
 A rise in steam molar fraction from 60 to 100 % leads to strongly increase both carbon 
conversion rate and syngas yield from 61 to 88 % and from 0.96 to 1.47 Nm3.kg-1, respectively. 
In addition, H2, CO2 and CO yields also increase. However, H2/CO molar ratio as well as syngas 
composition and LHV remain unchanged. These trends show that the increase in the steam 
partial pressure beyond 60 % favors char steam-gasification and steam-reforming of tars, but 
not water-gas shift reaction. 
Regarding CH4 and C2Hx, their yields remain almost constant for a rise in steam molar fraction up to 
60 %, and then slightly increase when this parameter exceed 60 %. However, the yield values remain in 
the range of values already presented above for different operating conditions. This means that these 
components are mainly produced during the pyrolysis step and are lowly affected by steam molar 
fraction in the fluidizing gas. 
Finally, the run carried out for a steam molar fraction equal to 100 % was repeated. Results show a good 
reproducibility of the phenomena. 
 XH2O (%) 0 60 100 100 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) - 2.4 4.3 4.3 
T (°C) 800 800 800 800 
Fdaf,B (kg.h-1) 1.6 1.6 1.6 1.6 
U/Umf (-) 6 6 6 6 
Bed material (kg) 60 60 60 60 
Bed nature Olivine Olivine Olivine Olivine 
yH2 (%) 32.7 47.5 46.3 46.8 
yCO (%) 39.5 17.3 17.6 17.0 
yCO2 (%) 13.9 26.0 26.2 26.3 
yCH4 (%) 10.0 6.9 7.5 7.3 
yC2Hx (%) 3.9 2.3 2.4 2.6 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.21 (± 2%) 0.45 (± 3%) 0.68 (± 10%) 0.69 (± 10%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.26 (± 2%) 0.17 (± 3%) 0.26 (± 12%) 0.25 (± 12%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.09 (± 2%) 0.25 (± 3%) 0.38 (± 11%) 0.39 (± 11%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.065 (± 2%) 0.066 (± 3%) 0.11 (± 13%) 0.107 (± 13%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.026 (± 1%) 0.022 (± 2%) 0.035 (± 11%) 0.038 (± 11%) 
PG (Nm3.kg-1) 0.65 (± 3%) 0.96 (± 3%) 1.46 (± 10%) 1.47 (± 10%) 
XcG (%) 55 (± 2%) 61 (± 3%) 88 (± 11%) 88 (± 11%) 
H2/CO (-) 0.8 (± 2%) 2.7 (± 2%) 2.7 (± 2%) 2.7 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 15706 (± 1%) 12452 (± 1%) 12582 (± 1%) 12672 (± 1%) 
Table 4.15: Effect of the steam molar fraction in the fluidizing gas on beech sawdust gasification. 
1.3.4. Effect of the steam mass flow rate (FH2O) or fluidizing gas velocity 
The influence of the steam mass flow rate is investigated between 3.5 and 6.3 kg.h-1 (from 3 to 6.Umf), 
keeping the same dry biomass feeding rate and bed temperature. For a same biomass feeding rate, an 
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increase in the steam mass flow rate leads to a higher steam to biomass mass ratio. Thus, the gasification 
performance should be promoted, as mentioned above. However, an increase in the steam mass flow 
rate also affects the gas and char residence time in the dense fluidized bed. It can lead to a decrease in 
these residence times, resulting in a lower gasification performance.  
 
Figure 4.7 : Effect of the steam molar fraction in the fluidizing gas on: a) gas composition, b) each component 
yield (T = 800 °C, Fdaf,B = 1.6 kg.h-1, U/Umf = 6). 
From the experimental results presented in Table 4.16 as in Figure 4.8a, two trends are observed:  
 For a steam mass flow rate up to 4.5 kg.h-1 (from 3 to 4.Umf), a rise in this parameter leads to 
higher carbon conversion rate, syngas yield and H2/CO molar ratio. Moreover, H2 and CO2 
yields and contents increase while the CO ones decrease. Finally, syngas LHV decreases with 
steam mass flow rate because of the increase in H2 and CO2 contents and the decrease in that of 
CO; 
 For a steam mass flow rate increasing beyond 4.5 kg.h-1 (from 4 to 6.Umf), it is found that both 
carbon conversion rate, syngas yield and H2/CO molar ratio decrease. In addition, H2 and CO2 
yields and contents decrease while the CO ones slightly increase. Finally, syngas LHV increases 
because of the decrease in CO2 content and the increase in that of CO. 
U/Umf (-) 3 4 5 6 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 1.6 2.0 2.5 2.8 
T (°C) 820 820 820 820 
Fdaf,B (kg.h-1) 2.2 2.2 2.2 2.2 
Bed material (kg) 60 60 60 60 
Bed nature Olivine Olivine Olivine Olivine 
yH2 (%) 37.9 47.0 42.8 43.6 
yCO (%) 28.1 18.7 21.9 21.4 
yCO2 (%) 20.7 25.2 24.3 24.0 
yCH4 (%) 9.8 6.9 8.0 8.1 
yC2Hx (%) 3.5 2.2 3.0 2.9 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.38 (± 12%) 0.51 (± 9%) 0.43 (± 9%) 0.39 (± 11%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.28 (± 11%) 0.21 (± 11%) 0.22 (± 9%) 0.20 (± 9%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.21 (± 12%) 0.28 (± 9%) 0.24 (± 9%) 0.22 (± 10%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.10 (± 11%) 0.076 (± 10%) 0.080 (± 9%) 0.073 (± 11%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.035 (± 11%) 0.024 (± 11%) 0.030 (± 9%) 0.026 (± 11%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.0 (± 11%) 1.1 (± 9%) 1.0 (± 8%) 0.9 (± 10%) 
XcG (%) 79 (± 12%) 82 (± 9%) 78 (± 8%) 72 (± 10%) 
H2/CO (-) 1.4 (± 2%) 2.3 (± 2%) 1.9 (± 2%) 1.7 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 14551 (± 1%) 12752 (± 1%) 13296 (± 1%) 13222 (± 1%) 
Table 4.16: Effect of the steam mass flow rate, or fluidizing gas velocity, on beech sawdust gasification. 
In parallel, Figure 4.8b presents the evolution of gas velocity at the reactor outlet, estimated from steam 
and syngas flow rates, when steam mass flow rate is increased. It is shown that the decrease in the 
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gasification performance occurs from a gas velocity higher than 0.24 m.s-1. In Figure 4.8b are also 
reported the char terminal settling velocity for several mean particle size, assuming a char density of 
330 kg.m-3 as reported by Teixeira (2012). It is shown that the onset of the decrease in the process 
performance matches with the terminal settling velocity for a char mean particle size of 250 µm. In 
addition, Figure 4.9 illustrates the size distribution of the particles recovered in the cyclone. It is shown 
that the mean diameter (d50) of these particles is 240 µm. 
Consequently, it can be concluded that as long as the gas velocity in the reactor does not exceed char 
terminal settling velocity, a rise in steam mass flow rate increases steam partial pressure, favoring char 
steam-gasification, water-gas shift and tars steam-reforming reactions. Above Ut,char, an increase in the 
steam flow rate reduces char and gas residence time in the bed, which decreases the performance criteria. 
In addition, similarly to what is presented above, CH4 and C2Hx yields only change in the range of values 
already presented for other operating conditions. These results confirm, once again, that these 
components are mainly formed during the pyrolysis step, and are not dependent on the steam mass flow 
rate. 
 
Figure 4.8 : Effect of the steam mass flow rate on: a) each component yield, b) gas velocity in the gasifier 
(T = 820 °C and Fdaf,B = 2.2 kg.h-1). 
 
Figure 4.9 : Size distribution of the particles recovered in the cyclone. 
1.3.5. Effect of the bed material inventory (mp) 
The effect of the bed material inventory was investigated for values of 40 and 60 kg, keeping the same 
dry biomass feeding rate, U/Umf ratio and bed temperature. An increase in the bed material inventory 
leads to a higher gas residence time in the bed. In addition, it means more catalytic bed material in the 
reactor. Thus, gasification performance is expected to be promoted by a rise in the bed material inventory. 
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In a first time, the effect of bed material inventory is investigated on pyrolysis experiments. The 
fluidizing agent is pure nitrogen. The experimental results, presented in Figure 4.10 as well as in Table 
4.17, show that the bed material inventory does not have a significant effect on the biomass pyrolysis 
performance between 40 and 60 kg. Only a slight increase in the carbon conversion rate is observed 
when the bed inventory increases (from 65 to 67 %). Thus, these results show that pyrolysis is only 
slightly affected by gas residence time in the reactor in the operational range studied. 
Test Pyrolysis Pyrolysis 
Bed material (kg) 60 40 
T (°C) 800 800 
Fdaf,B (kg.h-1) 1.0 1.0 
Bed nature Olivine Olivine 
U/Umf (-) 4 4 
yH2 (%) 31.0 32.3 
yCO (%) 39.8 40.6 
yCO2 (%) 14.5 12.3 
yCH4 (%) 10.7 11.3 
yC2Hx (%) 4.0 3.5 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.24 (± 3%) 0.25 (± 2%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.31 (± 3%) 0.32 (± 2%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.11 (± 3%) 0.10 (± 2%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.083 (± 3%) 0.088 (± 2%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.031 (± 3%) 0.027 (± 2%) 
PG (Nm3.kg-1) 0.78 (± 4%) 0.78 (± 3%) 
XcG (%) 67 (± 3%) 65 (± 2%) 
H2/CO (-) 0.7 (± 2%) 0.8 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 15942 (± 1%) 15843 (± 1%) 
Table 4.17: Effect of the bed material inventory on beech sawdust pyrolysis. 
 
Figure 4.10 : Effect of the bed material inventory on biomass pyrolysis: a) syngas composition, b) carbon 
conversion rate and syngas yield (Fdaf,B = 1.0 kg.h-1, U/Umf = 4 and T = 800 °C). 
In a second time, the effect of the bed material inventory is investigated on beech sawdust steam-
gasification experiments. The fluidizing agent is pure steam. The experimental results, illustrated in 
Figure 4.11 and in Table 4.18, show that an increase in bed material inventory leads to a significant rise 
in H2 and CO2 yields and a slight rise in the CO one. Moreover, syngas yield and carbon conversion rate 
are also found to increase. However, it does not affect significantly the syngas composition or LHV, nor 
the H2/CO molar ratio. From these trends, it can be concluded that: 
 The evolution of H2 and CO2 yields can be attributed to an increase in the gas residence time 
in the bed which favors the water-gas shift and tars steam-reforming reactions; 
 The CO yield slightly rises because the CO amount consumed by water-gas shift reaction is 
lower than the CO amount produced by tars steam-reforming reaction. 
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Thus, water-gas shift and tars cracking reactions are favored with the increase in the bed inventory. 
In addition, it is found that CH4 and C2Hx yields remain almost constant when the bed material inventory 
increases. This shows that these components are not affected by this parameter. 
Test Steam-gasification Steam-gasification 
Bed material (kg) 60 40 
T (°C) 800 800 
Fdaf,B (kg.h-1) 1.0 1.0 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 5.7 5.7 
Bed nature Olivine Olivine 
U/Umf (-) 6 6 
yH2 (%) 46.8 46.9 
yCO (%) 15.6 15.7 
yCO2 (%) 28.4 27.4 
yCH4 (%) 6.9 7.6 
yC2Hx (%) 2.3 2.4 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.70 (± 9%) 0.61 (± 11%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.23 (± 8%) 0.20 (± 11%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.42 (± 9%) 0.35 (± 11%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.103 (± 8%) 0.098 (± 11%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.035 (± 9%) 0.031 (± 11%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.5 (± 10%) 1.3 (± 10%) 
XcG (%) 90 (± 7%) 80 (± 10%) 
H2/CO (-) 3.0 (± 2%) 3.0 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 12150 (± 1%) 12310 (± 1%) 
Table 4.18: Effect of the bed material inventory on beech sawdust gasification. 
 
Figure 4.11 : Effect of the bed material inventory on biomass steam-gasification: a) each component yield, b) 
carbon conversion rate and syngas yield (Fdaf,B = 1.0 kg.h-1, U/Umf = 6 and T = 800 °C). 
1.3.6. Effect of the bed material nature 
In a first time, the effect of the bed material nature is investigated by performing beech sawdust pyrolysis 
experiments with olivine and sand particles. Experiments are carried out with same dry biomass feeding 
rate, U/Umf ratio and bed temperature. 
The experimental results presented in Figure 4.12 and Table 4.19 show that the use of olivine instead of 
sand as bed material does not have a significant effect on the syngas composition or LHV, nor on the 
H2/CO molar ratio. However, it leads to greater syngas yield and carbon conversion rate. Moreover, H2, 
CO and CO2 yields are also found to increase. 
In addition, carbon balance in the reactor is illustrated in Figure 4.13 for both sand and olivine particles. 
It is shown that in the presence of olivine, the fraction of carbon converted into tar decreases from 17 to 
10 %. 
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These trends indicate that: 
 H2 yield increases likely because of the effect of olivine particles on the tars cracking and water-
gas shift reaction; 
 CO yield increases because the amount of CO converted by water-gas shift reaction is much 
lower than the amount produced by tars cracking; 
 CO2 yield slightly rises because of the low amount of CO converted by water-gas shift reaction. 
Thus, it can be concluded that olivine particles greatly favor tars cracking reactions and only slightly 
promotes water-gas shift reaction, during biomass pyrolysis. These results are in agreement with the 
conclusions reported in the literature (Rapagna et al. (2000), Devi et al. (2005), Miccio et al. (2009), De 
Andres et al. (2011), Göransson et al. (2011), Koppatz et al. (2011), Erkiaga et al. (2013), Christodoulou 
et al. (2014)). 
Test Pyrolysis Pyrolysis 
Bed nature Olivine Sand 
Bed material (kg) 60 60 
T (°C) 800 800 
Fdaf,B (kg.h-1) 1.6 1.6 
U/Umf (-) 4 4 
yH2 (%) 31.0 29.9 
yCO (%) 40.0 40.9 
yCO2 (%) 13.1 12.1 
yCH4 (%) 11.6 12.7 
yC2Hx (%) 4.3 4.3 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.24 (± 3%) 0.20 (± 2%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.31 (± 3%) 0.27 (± 2%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.10 (± 3%) 0.081 (± 2%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.090 (± 3%) 0.085 (± 2%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.033 (± 3%) 0.029 (± 2%) 
PG (Nm3.kg-1) 0.78 (± 4%) 0.67 (± 3%) 
XcG (%) 67 (± 3%) 60 (± 2%) 
H2/CO (-) 0.8 (± 2%) 0.7 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 15942 (± 1%) 16805 (± 1%) 
Table 4.19: Effect of the bed material nature on beech sawdust pyrolysis. 
 
Figure 4.12 : Effect of the bed material nature on biomass pyrolysis: syngas composition (Fdaf,B = 1.6 kg.h-1, 
U/Umf = 4 and T = 800 °C). 
The effect of the bed material nature is also investigated on beech sawdust steam-gasification 
experiments. It is shown in Figure 4.14 and in Table 4.20 that the use of olivine instead of sand as bed 
material has a more significant effect on syngas composition than during biomass pyrolysis. Indeed, the 
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use of olivine leads to an increase in H2 and CO2 contents and a decrease in that of CO. Thus, H2/CO 
molar ratio is found to increase when olivine is used instead of sand. The yields of these components 
follow the same trends. Moreover, Table 4.20 shows an increase in syngas yield and carbon conversion 
rate. However, a lower syngas LHV is found with olivine because of the rise in CO2 content and the 
decrease in the CO one. 
 
Figure 4.13 : Effect of the bed material nature on carbon distribution (Fdaf,B = 1.6 kg.h-1, U/Umf = 4 and 
T = 800 °C). 
These trends highlight the fact that olivine catalyzes water-gas shift reaction in addition to tars cracking 
reactions, as mentioned in the literature (Rapagna et al. (2000), Devi et al. (2005), Miccio et al. (2009), 
De Andres et al. (2011), Göransson et al. (2011), Koppatz et al. (2011), Erkiaga et al. (2013), 
Christodoulou et al. (2014)). 
Moreover, CH4 and C2Hx contents are found to decrease by dilution effect. Indeed, their yields remain 
almost constant, and are in the range of the values already reported in this work. These results means 
that CH4 and C2Hx yields are not affected by bed material nature. 
Test Steam-gasification Steam-gasification 
Bed nature Olivine Sand 
Bed material (kg) 60 60 
T (°C) 800 800 
Fdaf,B (kg.h-1) 1.0 1.0 
U/Umf (-) 6 6 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 5.7 5.2 
yH2 (%) 46.8 40.2 
yCO (%) 15.6 25.7 
yCO2 (%) 28.4 21.8 
yCH4 (%) 6.9 9.0 
yC2Hx (%) 2.3 3.3 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.70 (± 9%) 0.48 (± 11%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.23 (± 8%) 0.31 (± 11%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.42 (± 9%) 0.26 (± 12%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.105 (± 8%) 0.108 (± 12%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.035 (± 9%) 0.040 (± 11%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.5 (± 10%) 1.2 (± 11%) 
XcG (%) 90 (± 7%) 85 (± 11%) 
H2/CO (-) 3.0 (± 2%) 1.6 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 12150 (± 1%) 14151 (± 1%) 
Table 4.20: Effect of the bed material nature on beech sawdust gasification. 




Figure 4.14 : Effect of the bed material nature on biomass steam-gasification: a) each component content, 
b) each component yield (Fdaf,B = 1.0 kg.h-1, U/Umf = 6 and T = 800 °C). 
1.4. Beech pellets steam-gasification 
1.4.1. Effect of the biomass shape 
In order to investigate the influence of the biomass shape, steam-gasification experiments are carried 
out with beech sawdust and beech pellets. The same dry biomass feeding rate, bed temperature and 
steam mass flow rate are set. 
It is shown in Figure 4.15 that the biomass shape does not affect significantly the syngas composition. 
This is consistent with the constant H2/CO molar ratio and syngas LHV reported in Table 4.21. 
Nevertheless, it is found that syngas yield and carbon conversion rate are higher with beech pellets, 
regarding beech sawdust. In addition, greater H2, CO and CO2 yields are found with beech pellets. 
This difference is likely explained by the larger size of char particles produced by beech pellets pyrolysis, 
regarding the ones produced by beech sawdust pyrolysis. Consequently, char terminal settling velocity 
is higher, making its residence time in the dense bed longer during beech pellets gasification, and 
promoting the kinetics of the char steam-gasification reaction. 
Regarding CH4 and C2Hx, their contents remain constant when the biomass shape is switched from 
sawdust to pellets while their yields slightly differ in the range of values reported above. Thus, these 
components do not seem to be affected by the biomass shape. 
 
Figure 4.15 : Effect of the biomass shape on syngas composition (T = 850 °C, Fdaf,B = 2.0 kg.h-1 and 
FH2O = 4.1 kg.h-1). 
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Biomass shape Sawdust Pellets 
T (°C) 850 850 
Fdaf,B (kg.h-1) 2.0 2.0 
U/Umf (-) 4 4 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 2.0 2.0 
Bed material (kg) 60 60 
Bed nature Olivine Olivine 
yH2 (%) 46.2 45.5 
yCO (%) 18.8 20.1 
yCO2 (%) 25.0 25.3 
yCH4 (%) 7.3 6.9 
yC2Hx (%) 2.7 2.2 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.55 (± 11%) 0.64 (± 12%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.23 (± 11%) 0.28 (± 12%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.30 (± 10%) 0.35 (± 12%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.088 (± 12%) 0.097 (± 11%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.032 (± 12%) 0.031 (± 11%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.2 (± 11%) 1.4 (± 11%) 
XcG (%) 83 (± 10%) 91 (± 10%) 
H2/CO (-) 2.4 (± 2%) 2.3 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 12767 (± 1%) 12570 (± 1%) 
Table 4.21: Effect of the biomass shape on gasification performance. 
1.4.2. Effect of the steam to biomass mass ratio (FH2O/Fdaf,B) 
The influence of the steam to biomass mass ratio on beech pellets gasification is investigated between 
1.5 and 2.3 kg.kg-1 and compared to the trends found with the beech sawdust. The experiments are 
carried out keeping the same steam flow rate and bed temperature and varying the dry biomass feeding 
rate. 
The experimental results presented in Table 4.22 as well as in Figure 4.16 show that, as with beech 
sawdust, an increase in steam to biomass mass ratio leads to higher H2/CO molar ratio, syngas yield and 
carbon conversion rate. Moreover, it is found that H2 and CO2 contents and yields increase while the 
CO ones decrease with the steam to biomass mass ratio. Besides, CH4 and C2Hx contents are lowered 
by dilution effect, their yields remaining almost constant as observed above. Thus, the same trends are 
observed with beech pellets and sawdust. 
 
Figure 4.16 : Effect of the steam to biomass mass ratio on: a) each component content, b) each component yield 
(T = 800 °C, FH2O = 4.1 kg.h-1 and U/Umf = 4). 
Moreover, the effect of the steam to biomass mass ratio on propane and low-boiling tars contents, 
measured by an online micro Gas Chromatograph presented above, is illustrated in Figure 4.17. Among 
the non-condensable compounds measured (i.e. benzene, toluene, ethylbenzene and xylene), only 
benzene and toluene are appreciable. Results show that an increase in the steam to biomass mass ratio 
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leads to a decrease in benzene (from 0.22 to 0.14 %), toluene (from 0.06 to 0.03 %) and propane (from 
0.04 to 0.02 %) contents. From these results, light tars, gathering benzene and toluene together, mass 
concentration in the dry syngas (named CC6/C7) and yield (named PC6/C7) are calculated. The increase in 
the steam to biomass mass ratio from 1.5 to 2.3 kg.kg-1 is found to lead to decrease the light tars mass 
concentration (from 10.2 to 6.0 g.Nm-3 of dry syngas) and the light tars yield (from 12.2 to 7.8 g.kg-1 of 
dry ash free biomass fed in the reactor). These trends are consistent with the results of Rapagna et al. 
(2000) and Hofbauer et al. (2000) and show that an increase in the steam to biomass mass ratio favors 
the tars steam-reforming reactions by rising the steam partial pressure in the reactor. 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 1.5 2.3 
T (°C) 800 800 
Fdaf,B (kg.h-1) 2.7 1.8 
U/Umf (-) 4 4 
Bed material (kg) 60 60 
Bed nature Olivine Olivine 
yH2 (%) 44.8 48.4 
yCO (%) 19.6 15.8 
yCO2 (%) 24.9 27.8 
yCH4 (%) 8.1 6.0 
yC2Hx (%) 2.6 2.0 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.53 (± 9%) 0.62 (± 6%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.23 (± 9%) 0.20 (± 6%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.30 (± 10%) 0.36 (± 7%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.097 (± 9%) 0.078 (± 6%) 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.031 (± 8%) 0.026 (± 6%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.2 (± 9%) 1.3 (± 6%) 
XcG (%) 82 (± 9%) 84 (± 6%) 
H2/CO (-) 2.3 (± 2%) 3.1 (± 2%) 
LHV (kJ.Nm-3) 13230 (± 1%) 11918 (± 1%) 
Table 4.22: Effect of the steam to biomass mass ratio on beech pellets gasification. 
 
Figure 4.17 : Effect of the steam to biomass mass ratio on propane and low-boiling tars contents (T = 800 °C, 
FH2O = 4.1 kg.h-1 and U/Umf = 4). 
In addition, low and heavy tars contents were measured for a steam to biomass mass ratio equal to 
1.5 kg.kg-1 similarly to the tar protocol “gravimetric tars” (Van Paasen et al. (2002)), as mentioned above. 
Table 4.23 reports the mass concentration of each tar measured in the dry syngas as well as its molar 
fraction. It is shown that: 
 The main tars found in the syngas are benzene, toluene, naphthalene and indene; 
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 The total tar mass concentration is equal to 17 g.Nm-3 of dry syngas, and its molar fraction is 
0.48 %; 
 Benzene, toluene and naphthalene represent 71 wt% of the total tar concentration in the dry 
syngas. 
These results are close to the tar concentration reported by Miccio et al. (2009), during biomass 
gasification in a dense fluidizing bed of olivine particles. 
Tar 
Concentration in 
the dry syngas 
(g.Nm-3) 
Molar fraction in 
the dry syngas 
(mol%) 
Benzene 7.9 0.226 
Toluene 2.3 0.065 
Naphthalene 1.9 0.055 
Indene 1.2 0.035 
Styrene 0.7 0.021 
Acenaphthylene 0.6 0.016 
Benzofuran 0.5 0.014 
Xylene 0.3 0.01 
2-methylnaphtalene 0.2 0.005 
Phenanthrene 0.2 0.007 
Fluorene 0.2 0.005 
1-methylnaphtalene 0.2 0.007 
Biphenyl 0.1 0.004 
Dibenzofuran 0.1 0.002 
Anthracene 0.1 0.002 
Fluoranthene 0.1 0.003 
Pyrene 0.1 0.004 
Benzene 0.1 0.003 
TOTAL 17.0 0.48 
Table 4.23: List of the tars identified in the syngas by the Tar Protocol (T = 800 °C, FH2O/Fdaf,B = 1.5 kg.kg-1). 
2. Comparison between experimental results and literature data 
In Table 4.24 are reported some experimental results, available in the literature, of biomass steam-
gasification. It is shown that the results presented in this study are consistent with the ones reported, 
with respect to carbon conversion rate, syngas yield and composition. The slight differences which can 
be observed are likely explained by the differences regarding the operating conditions and the biomass 
nature. For instance: 
 All the authors cited used lower steam to biomass mass ratio than the ones applied in this study. 
Thus, steam partial pressure was higher in the gasifier during the experiments presented here. 
This likely affects char steam-gasification, water-gas shift and tars steam-reforming reactions; 
 Rapagna et al. (2000) did not used wood biomass but almond shells. This can affect gasification 
performance; 
 Rauch et al. (2004), Koppatz et al. (2011), Kern et al. (2013), experimented biomass gasification 
in FICFB reactors. In this type of reactor, char residence time in the bed is lower than in dense 
fluidized bed reactors. 
Regarding the tar content in syngas, the definition used for “tar” can lead to some confusions. Table 
4.25 reports some results of tar measurement, available in the literature, for different operating 
conditions and “tar” definitions. The results are given for bed temperatures between 750 and 900 °C and 
steam to biomass ratio between 0.3 and 1 kg.kg-1. It is shown that some authors (Hofbauer et al. (2000), 
Pfeifer et al. (2004), Koppatz et al. (2011)) except benzene and toluene from the list of the “tars” defined 
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by the tar protocol “gravimetric tars” (Van Paasen et al. (2002)). With this assumption, the tar content 
measured in their works is lower than the one reported in this study (i.e. 17 g.Nm-3). However, if benzene 
and toluene are removed from this later, a tar concentration of 6.8 g.Nm-3 is found, which is consistent 
with the results reported. Some other authors, such as Rapagna et al. (2000), consider naphthalene as 
the representative tar compound. They found a tar content between 1.5 and 0.5 g.Nm-3, which is slightly 
lower than the naphthalene content measured in this study (i.e. 1.9 g.Nm-3). The difference can provide 
from the biomass nature, since these authors used almond shells instead of wood. Erkiaga et al. (2013) 
and Göransson et al. (2011) used the same definition of “tar” than in the present study. The tar 
concentrations reported are 30 g.Nm-3 for Erkiaga et al. (2013) and between 10 and 65 g.Nm-3 for 
Göransson et al. (2011). The value measured in this study is in the same order of magnitude. The 
difference can arise from the reactor technology since Erkiaga et al. (2013) used a spouted bed reactor 
while Göransson et al. (2011) experimented a FICFB reactor. Miccio et al. (2009) also used the same 
definition of “tar” than in this study and measured a tar concentration of 13.5 g.Nm-3. This result is really 
close to the tar concentration found in this work. The slight difference can be explained by the fact that 
the authors experimented air-steam gasification of sewage sludge while this study focuses on steam-
gasification of wood. In conclusion, the tar concentration measured and reported in this work is in 
agreement with the results available in the literature. 
3. Summary of the results 
Table 4.26 presents a summary of the steam-gasification experimental results. In this table are indicated 
the effect of the operating parameters on: 
 The char steam-gasification, water-gas shift and tars cracking and steam-reforming reactions; 
 The syngas yield, carbon conversion rate and H2/CO molar ratio.  
The experimental results presented highlight the following trends: 
 An increase in bed temperature and steam molar fraction in the fluidizing gas between 60 and 
100 % promotes char steam-gasification and tars cracking and steam-reforming reactions. 
Moreover, the use of beech pellets instead of beech sawdust favors char steam-gasification 
reaction. These phenomena are illustrated on: 
o The syngas yield and carbon conversion rate, which are found to increase; 
o Each component yield, which are also risen. 
However, syngas composition is not significantly affected by these reactions.   
 An increase in steam to biomass mass ratio, steam molar fraction in the fluidizing gas from 0 to 
60 % and fluidizing gas velocity promotes water-gas shift reaction, in addition to char steam-
gasification and tars cracking and steam-reforming reactions. Besides, the use of olivine 
particles instead of sand as bed material favors water-gas shift and tars cracking and steam-
reforming reactions. These phenomena can be noticed on: 
o The syngas yield and carbon conversion rate, which increase; 
o The rise in H2 and CO2 contents and yields; 
o The decrease in CO content and yield; 
o The higher values of H2/CO molar ratio. 
Thus, it is shown that syngas composition changes with operating conditions only if water-gas shift 
reaction is affected. Regarding the CH4 and C2Hx yields, they are always in the same range of values 
(between 0.065 and 0.11 Nm3.kg-1 for CH4, between 0.024 and 0.040 Nm3.kg-1 for C2Hx), whatever the 
operating conditions. Thus, it can be assumed that these components are mainly formed during biomass 
pyrolysis step and are not significantly affected by the operating conditions.










































































1.1 - 1.2 
12090 - 
10859 
Rapagna et al. (2000) DFB 1 770 1 Olivine 
Almond 
shells 
52.2 23.0 16.9 7.9 n.r. n.r. 1.7 11369 
Koppatz et al. (2011) FICFB 1 850 0.84 Olivine 
Wood 
pellets 
40.0 25.0 18.0 10.0 2.0 n.r. 1.13 12700 
Kern et al. (2013) FICFB 1 850 0.6 Olivine 
Wood 
pellets 
41.0 31.0 17.0 9.0 2.0 67 1.04 13620 
Rauch et al. (2004) FICFB 1 900 n.r. Olivine 
Wood 
chips 






















Present study DFB 1 800 5.2 Sand 
Beech 
sawdust 
40.2 25.7 21.8 9.0 3.3 85 1.2 14152 
Hemati (1984) DFB 1 800 2.6 Sand 
Oak 
sawdust 
35.2 34.5 16.4 9.7 4.2 71 0.97 13370 
Rapagna et al. (2000) DFB 1 770 1 Sand 
Almond 
shells 
43.6 33.2 11.7 11.5 n.r. n.r. 1.1 13018 
Koppatz et al. (2011) FICFB 1 850 0.84 Sand 
Wood 
pellets 
35.0 35.0 14.0 12.0 n.r. n.r. 0.99 14400 
n.r.: non reported 
Table 4.24: Comparison between experimental results and literature data.












Definition of “tar”: with the 
tar protocol “gravimetric 
tars” as reference 
Tar content 
(g.Nm-3) 
This study DFB / Olivine 1.5 800 Same definition 17.0 
Koppatz et 
al. (2011) 
FICFB / Olivine 0.84 770 - 850 Except benzene and toluene 11 - 6 
Pfeifer et al. 
(2004) 
FICFB / Nickel 
enriched olivine 
0.6 750 - 900 Except benzene and toluene 4.5 - 0.9 
Hofbauer et 
al. (2000) 
FICFB / Natural 
catalyst 
0.18 – 0.62 850 Except benzene and toluene 7.5 - 2.5 
Rapagna et 
al. (2000) 
DFB / Olivine 0.5 - 1 820 Consider only naphthalene 1.2 - 0.5 
Erkiaga et al. 
(2013) 
Spouted bed / 
Olivine 
1 900 Same definition 30 
Göransson et 
al. (2011) 
FICFB / Sand 0.3 – 0.9 750 - 800 Same definition 65 - 10 
Miccio et al. 
(2009) 
DFB / Olivine 0.65 780 Same definition 13.5 
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Table 4.26: Summary of the experimental results. 
4. Conclusion 
Steam-gasification of wood beech sawdust was carried out in a dense fluidized bed containing olivine 
particles. The effect of bed temperature (ranging from 750 to 850 °C), fluidizing gas velocity (between 
3 and 6.Umf), steam molar fraction in the fluidizing gas (between 0 and 100 %), steam to biomass mass 
ratio (ranging from 1.4 to 5.6 kg.kg-1) and bed material inventory (between 40 and 60 kg) was 
investigated.  
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The experimental results showed that: 
 The gas produced is a H2-rich syngas with light hydrocarbons (CH4, C2H2, C2H4, and C2H6) 
contents higher than 10 %. Its high lower heating value (11000-14000 kJ.Nm-3) and H2/CO 
molar ratio (between 1.8 and 3.6) enables using the syngas in many end-use applications; 
 The syngas yield, ranging between 1.1 and 1.5 Nm3.kg-1, rises with bed temperature, steam to 
biomass mass ratio, steam molar fraction in the fluidizing gas and bed material inventory. 
However, it is lowered when fluidizing gas velocity increases beyond 4.Umf ; 
 The syngas composition is strongly dependent on steam to biomass mass ratio and steam molar 
fraction in the fluidizing gas. 
The comparison between experiments performed with sand and olivine particles as bed material showed 
that the olivine particles favor tar cracking and steam-reforming, as well as water-gas shift reactions. 
The use of wood pellets instead of wood sawdust leads to higher syngas yield without changing its 
composition. 
In the chosen operating conditions, tars are mainly made of non-condensable tars (benzene, toluene and 
naphthalene). These components represent about 71 wt% of the total tar amount. At 800 °C, the low-
boiling tars mass content in the syngas (benzene, toluene and propane) decrease from 10.2 to      
6.0 g.Nm-3 as steam to biomass mass ratio increases from 1.5 to 2.3 kg.kg-1.  
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This study deals with improving the understanding of biomass thermochemical conversion in a FICFB 
reactor. The effect of operating parameters, such as bed temperature (ranging from 800 to 850 °C), steam 
gas velocity (between 5 and 9.5 times the minimum fluidization velocity of the bed material), steam to 
biomass mass ratio (ranging from 0.7 to 1.3 kg.kg-1), and bed material circulation flow rate (between 
350 and 1000 kg.h-1) was investigated. Results indicated that syngas composition is strongly dependent 
on the steam to biomass mass ratio. Moreover, syngas yield is favored by rising the bed temperature and 
the steam to biomass mass ratio while it is disadvantaged when the fluidizing gas velocity and the bed 
material circulation flow rate increase. Finally, the use of beech pellets instead of beech sawdust was 
found to lead to greater syngas yield. 
Keywords: Steam-gasification, FICFB, biomass, syngas, olivine, gasifier 
Highlights: 
 Biomass steam-gasification in a FICFB gasifier with olivine as bed material. 
 Effect of operating parameters on syngas composition and yield. 
 Syngas yield is between 0.9 and 1.1 Nm3.kg-1 and H2/CO molar ratio is between 1.34 and 2. 
 Tars are mainly made of benzene, toluene, naphthalene and indene. 
 Tar mass concentration in the dry syngas is 18.3 g.Nm-3 at 815 °C. 
1.  Results and discussions 
This part aims at better understanding and characterizing the influence of operating parameters on the 
biomass gasification in a Fast Internally Circulating Fluidized Bed reactor (FICFB). In a first time are 
presented the results of a reference test. In a second time, the effect of operating parameters, such as 
steam velocity (between 5 and 9.5 times the minimum fluidization velocity of the bed material), bed 
temperature (ranging from 800 to 850 °C), steam to biomass mass ratio (ranging from 0.7 to        
1.3 kg.kg-1) and bed material circulation flow rate (between 350 and 1000 kg.h-1) on beech pellets steam-
gasification is investigated. In addition, beech sawdust gasification experiments are carried out in order 
to examine the effect of the biomass shape. In a third time, the experimental results are compared to 
those obtained in a dense fluidized bed and presented in Part 2. Finally, a comparison between the 
experimental results presented in this study and those reported in the literature is carried out. 
1.1. Reference test 
In this section are presented the results of a reference test. The findings are generalizable to all the other 
tests. The operating conditions of this test are reported in Table 4.27. The biomass considered is in the 
form of CH1.63O0.79, with a molar weight of 26.25 g.mol-1. Regarding the char chemical formula, it is 
considered as CH0.09O0.06, with a molar weight of 13.05 g.mol-1. 
Dense bed temperature in the gasifier (°C) 815 
Dense bed temperature in the combustor (°C) 832 
Temperature at the outlet of the combustor (°C) 860 
Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 852 
Dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 5.0 
Fluidizing steam mass flow rate (kg.h-1) 6.5 (6.Umf) 
Steam to biomass mass ratio (kg.kg-1) 1.3 
Bed material circulation mass flow rate (kg.h-1) 1000 
Air flow rate in the combustor (Nm3.h-1) 41 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 3.3 
Bed material Olivine 
Table 4.27: Operating conditions of the reference test. 
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Temperatures profiles in the FICFB reactor: 
Figure 4.18 illustrates the temperature profiles along the combustor, the standpipe and the gasifier. It is 
shown that: 
 The temperature in the combustor increases with height, from 832 to 876 °C, until a position of 
1.4 m. From this height, this temperature remains constant. In addition, the dense fluidized bed 
height, at the bottom of the combustor, is estimated from the total pressure drop in this reactor. 
It is found to be equal to 0.9 m. Thus, these results show that the natural gas combustion occurs 
above the dense fluidized bed. Then, the temperature decreases from 876 to 860 °C, at the top 
of the combustor, likely because of the cyclone thermal loss and the arrival of a cold gas stream 
from standpipe; 
 Only a slight cooling is observed when the bed material circulates through the standpipe. The 
latter is likely explained by: 
o The thermal loss; 
o The fluidizing gas (steam at 100 °C) introduced at the bottom of the standpipe; 
o The circulating solid flow meter cooling system: cold water circulates in a jacket 
surrounding it; 
The temperature at the outlet of the standpipe (852 °C) is considered to be the medium 
temperature at the gasifier entrance; 
 The temperature is homogeneous in the dense fluidized bed of the gasifier, whose height is 
found to be about 1.1 m from the total pressure drop in this reactor. Above 1.2 m (i.e. above the 
dense fluidized bed), the temperature reduces significantly because of the low solid 
concentration in this area. 
From these results, the thermal power exchange between the gasifier and the combustor can be estimated 
as follow: 
𝑃𝑇 = 𝐹𝑝 ⋅ 𝑐𝑝𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒 ⋅ (𝑇𝐶 − 𝑇𝐺)                                                     (12) 
where PT is the thermal power exchange (kW), Fp is the circulating solid mass flow rate (kg.h-1), cpolivine 
is the heat capacity (J.kg-1.K-1), TC is the temperature at the outlet of the combustor (°C) and TG is the 
bed temperature in the gasifier (°C). The thermal power exchange is found to be 18 kW. 
 
Figure 4.18: Temperature profiles along the FICFB reactor. 
Syngas composition and yield: 
Results reported in Table 4.28 show that syngas produced in the FICFB biomass gasifier is H2, CO and 
CO2 rich. The hydrocarbons content (CH4 + C2Hx) exceeds 10 %. The H2/CO molar ratio is 1.56. The 
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syngas yield is 1.08 Nm3.kg-1 while the carbon conversion rate is 84 %. Finally, the syngas LHV is 
13624 kJ.Nm-3. 
yH2 (%) 36.8 
yCO (%) 23.5 
yCO2 (%) 27.0 
yCH4 (%) 9.4 
yC2Hx (%) 3.3 
H2/CO (-) 1.56 (± 2%) 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.40 (± 7%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.25 (± 7%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.29 (± 7%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.10 (± 7%) 
PC2HX (Nm3.kg-1) 0.036 (± 7%) 
Syngas LHV (kJ.Nm-3) 13624 (± 1%) 
XcG (%) 84 (± 6%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.08 (± 7%) 
Table 4.28: Results of the reference test (syngas yield and LHV, H2/CO molar ratio and carbon conversion rate). 
Tar composition: 
Tar measurement was carried out following the tar protocol “gravimetric tars” (Van Paasen et al. (2002)). 
Results are reported in Table 4.29. Similar to the results of the tar measurement presented in Part 2, and 
carried out during a steam-gasification experiment in a dense fluidized bed, the main tars are benzene, 
toluene, naphthalene and indene. The total tars concentration in the dry syngas is 18.3 g.Nm-3, which is 
slightly higher than the tar concentration found in dense fluidized bed (17.0 g.Nm-3) at 800 °C. Benzene, 
toluene and naphthalene represent 73 wt% of the total tar concentration in the dry syngas. The molar 
fraction of tars in the dry syngas is 0.44 %, which is slightly lower than in a dense fluidized bed (0.48 %). 
According to some authors (Kirnbauer et al. (2011), Kirnbauer et al. (2013)), tar content in FICFB 
gasifier is expected to be higher than in DFB gasifier. The authors explain that ash and unconverted char, 
known to be good catalysts for tar cracking, are retained in the bed until their elutriation in the DFB 
process instead of being dumped to the combustor in the FICFB process. 
Tar 
Concentration in 
the dry syngas 
(g.Nm-3) 
Molar fraction in 
the dry syngas 
(mol%) 
Benzene 8.7 0.251 
Toluene 2.6 0.065 
Naphthalene 2.1 0.036 
Indene 1.2 0.023 
Styrene 0.9 0.019 
Acenaphthylene 0.5 0.007 
Benzofuran 0.4 0.008 
Xylene 0.3 0.006 
2-methylnaphtalene 0.3 0.005 
Phenanthrene 0.3 0.004 
Fluorene 0.2 0.002 
1-methylnaphtalene 0.2 0.003 
Biphenyl 0.1 0.002 
Dibenzofuran 0.1 0.001 
Anthracene 0.1 0.001 
Fluoranthene 0.1 0.001 
Pyrene 0.1 0.001 
TOTAL 18.3 0.44 
Table 4.29: List of the tars identified in the syngas by the Tar Protocol. 
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Flue gas composition: 
Figure 4.19 illustrates the flue gas composition obtained before feeding biomass into the system 
(Fdaf,B = 0) and during gasification (Fdaf,B = 5 kg.h-1). It shows that the components leaving the combustor 
are N2, O2 and CO2. During biomass feeding, O2 content decreases while CO2 content increases. 
Regarding N2 content, it remains constant. These results mean that some char is burnt in the combustor, 
consuming O2 and producing CO2. Besides, the absence of CH4 and C2Hx, introduced through natural 
gas, shows that all the combustible species from natural gas are burnt. 
 
Figure 4.19: Composition of the dry gas leaving the combustor. 
Global carbon balance in the FICFB reactor: 
Global carbon balance is performed in the FICFB reactor (Figure 4.20).  
 
Figure 4.20: Carbon balance on the FICFB reactor. 
Results show that carbon introduced in the reactor is in the form of: 
 Biomass: 190 mol.h-1 ± 1 % (?̇?𝑑𝑎𝑓,𝐵); 
 Natural gas: 162 mol.h-1 ± 2 % (?̇?𝑐
𝐺𝑁). 
Carbon leaving the reactor is in the form of: 
 Syngas: 160 mol.h-1 ± 2 % (?̇?𝑐
𝑆𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠); 
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 Char entrained in the cyclone: 3 mol.h-1 ± 1 % (?̇?𝑐
𝐶𝑦𝑐𝑙𝑜𝑛𝑒); 
 Tars: 8 mol.h-1 (?̇?𝑐
𝑇𝑎𝑟𝑠); 
 Flue gas: 188 mol.h-1 ± 0.3 % (?̇?𝑐
𝐹𝑙𝑢𝑒). 
Thus, most of the carbon entering the reactor leaves it as syngas and flue gas. In addition, a relative error 
equal to - 2 % is found between carbon entering the reactor and carbon leaving it. This value is likely 
explained by the many uncertainties on biomass feeding rate, natural gas flow rate, cyclone efficiency, 
tar protocol, gas analysis by micro Gas Chromatograph and tracer gas flow rate. 
Carbon balances in the gasifier and the combustor: 
In order to perform carbon balance in the gasifier, the char molar flow rate circulating from this reactor 
to the combustor, noticed ?̇?𝑐ℎ𝑎𝑟 , must be determined. In this work, it is estimated by two different 
methods: 
 By calculating the difference between the CO2 molar flow rates leaving the combustor before 
biomass feeding (167 mol.h-1) and during biomass gasification (188 mol.h-1). From this method, 
it is found that 21 mol.h-1 of char circulates from gasifier to combustor; 
 By performing a carbon balance on the combustor (Figure 4.20). Carbon enters the combustor 
as char, as well as natural gas, whose composition was previously described in Part 1. As 
presented above, carbon leaving the reactor is only in the form of CO2, assuming that all the 
char is burnt in the combustor. Thus, char molar flow rate ?̇?𝑐ℎ𝑎𝑟 is calculated by: 
     ?̇?𝑐ℎ𝑎𝑟 = ?̇?𝑐
𝐹𝑙𝑢𝑒 − ?̇?𝑐
𝐺𝑁                                                                       (13) 
The results show that char molar flow rate circulating from gasifier to combustor is equal to 
26 mol.h-1. This value confirms the result presented above (Table 4.30). 
From the result calculated by the first method and those already reported in Figure 4.20, carbon balance 
is performed in the gasifier. The results show that a relative error equal to - 1 % is found between carbon 
entering the gasifier and carbon leaving it. As mentioned above, this value is likely explained by the 
many uncertainties on biomass feeding rate, cyclone efficiency, tar protocol, gas analysis by micro Gas 
Chromatograph and tracer gas flow rate. 







                                                                         (14) 
where Fdaf,B is the dry ash free biomass feeding rate (5 kg.h-1) and MB is the biomass molar weight 
(0.02625 kg.mol-1). From the char molar flow rate calculated by the first method, the carbon combustion 
rate is 11 % (Table 4.30). Besides, the sum of carbon conversion rate (84 %) and carbon combustion 
rate (11 %) is 95 %. This result is lower than 100 %, which is consistent since there is also some carbon 
converted into tars, as well as recovered in the cyclone as char because of its elutriation. 
In addition, the weight percentage of char in the pyrolysis products (Wchar) was evaluated by instantly 
immersing a given weight of beech wood in a batch dense bed, fluidized by pure nitrogen, containing 
5 kg of inert particles (sand, dp = 249 µm) at 850 °C. The char mass fraction in the pyrolysis products is 
obtained by measuring the weight of char recovered in the bed at the end of the experiment. The 
experimental results show that 11 wt% of the biomass weight was converted into char within the bed. 
From this result, the mass percentage of char formed in the gasifier during the pyrolysis step and burnt 
in the combustor, noticed Wc, is determined as follows: 





0.11 ⋅ (1 − 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑐ℎ𝑎𝑟) ⋅ 𝐹𝐵
                                                              (15) 
where Mchar is the char molar weight (0.01305 kg.mol-1), 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑐ℎ𝑎𝑟 is the ash content in char (17.89 %) and 
FB is the wet biomass feeding rate (kg.h-1). Results show that 55 % of char formed in the gasifier during 
pyrolysis is burnt in the combustor (Table 4.30). 
Moreover, the mass fraction of char at the entrance of the combustor is calculated from the flow rates 
of circulating media and char. It is equal to 0.03 % (Table 4.30). 
Carbone flow rate in char coming from gasifier (mol.h-1) 21 (± 12%) 
XcC (%) 11 % (± 10%) 
Mass percentage of char produced by pyrolysis and burnt in the combustor (wt%) 55 % 
Mass percentage of char in the solids circulating from gasifier to combustor (wt%) 0.03 % 
Table 4.30: Carbon balance in the combustor. 
A little amount of solids (bed material + char) is sampled from the bottom of the combustor during the 
experiment. Figure 4.21 shows a picture of this sample. Char particles can be observed among the bed 
material. By burning the sample during 8 hours at 850 °C, the char amount is determined. It is the 
difference between sample weight before combustion and sample weight after combustion. From this 
result, the mass fraction of char in the sample is found to be about 0.1 %. Assuming this sample is 
representative of the dense fluidized bed at the bottom of the combustor, results show that the mass 
fraction of char in the dense fluidized bed of the combustor is 0.1 %. 
 
Figure 4.21: Picture of solids sampled at the bottom of the combustor. 
Oxygen balance in the combustor: 
O2 component balance is performed in the combustor in order to estimate the amount of oxygen 
consumed by olivine oxidation. O2 is introduced in the combustor through air streams (?̇?𝑂2
𝐴𝑖𝑟) and char 
(?̇?𝑂2
𝑒,𝐶ℎ𝑎𝑟). It is consumed by natural gas (?̇?𝑂2
𝐺𝑁) and char (?̇?𝑂2
𝑠,𝐶ℎ𝑎𝑟) combustion as well as by olivine 
oxidation (?̇?𝑂2
𝑂𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒). Then it leaves the combustor as part of the flue gas (?̇?𝑂2








𝐹𝑙𝑢𝑒) = 0                                 (16) 
where ?̇?𝑂2
𝑒,𝐶ℎ𝑎𝑟 is calculated from the char molar flow rate determined above and ?̇?𝑂2
𝐹𝑙𝑢𝑒 is obtained from 
the flue gas composition. Let’s precise that the O2 balance is carried out this way because steam is not 
analyzed at the outlet of the combustor. Results show that the O2 molar flow rate consumed by olivine 
oxidation is 12 mol.h-1 (Table 4.31). This value is always positive, for any natural gas composition. 
Besides, Lancee et al. (2014) evaluated the amount of oxygen transported at about 0.5 wt% of the 
olivine weight sample. In our operating conditions (solid circulation flow rate = 1000 kg.h-1), a much 
lower value is found (0.02 wt%). 
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O2 flow rate introduced in the combustor as air (mol.h-1) 384 (± 7%) 
O2 flow rate introduced in the combustor as char (mol.h-1) 1 (± 12%) 
O2 flow rate consumed by natural gas combustion (mol.h-1) 310 (± 2%) 
O2 flow rate consumed by char combustion (mol.h-1) 21 (± 12%) 
O2 flow rate in flue gas (mol.h-1) 42 (± 1%) 
O2 flow rate consumed by olivine oxidation (mol.h-1) 12 (± 2%) 
O2 molar fraction consumed by olivine oxidation regarding the 
amount fed in the combustor (%) 
3.1 (± 3%) 
Table 4.31: O2 balance in the combustor. 
Estimation of char size distribution at the inlet of the combustor: 
Char particle size distribution is estimated by performing a G3 Morphology analysis of the sample 
recovered at the bottom of the combustor. Results illustrated in Figure 4.22 show that the size 
distribution of the particles recovered is bimodal. The first peak includes sizes between 240 and 410 µm. 
The second one is between 410 and 650 µm. 
Then, the sample recovered is burnt during 8 hours at 850 °C in an oven in order to burn all the char. 
The same morphology analysis is performed after burning and the results are presented in Figure 4.23. 
85 % of the particles have a diameter lower than 410 µm. The mean Sauter diameter of the sample burnt 
is 287 µm, which is almost equal to the one of the initial olivine batch (282 µm). Thus, one can conclude 
that the particles analyzed after burning the sample are mainly olivine particles. The cumulative size 
distribution of the first particles peak (240 - 410 µm) highlighted above is also presented in Figure 4.23. 
It is shown that the size distributions of the two particles batches have similar trends. 
 
Figure 4.22: Size distribution of the sample recovered at the bottom of the combustor. 
 
Figure 4.23: Normalized size distribution of the sample before and after being burnt. 
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Thus, it can be concluded that the particles having a diameter between 240 and 410 µm are mainly 
olivine particles while those between 410 and 650 µm are char particles. This highlights the intense 
fragmentation phenomenon of the char pellets in the gasifier. 
These results show that the discharge of char particles towards the combustor occurs only once the 
fragmentation phenomenon of these particles, caused by fluidization, leads to the formation of new ones 
with a diameter lower than 1 mm. Furthermore, previous works carried out on the mixing and 
segregation of char pellets in a dense fluidized bed of olivine, at ambient temperature, showed that char 
particles are mainly concentrated in the upper part of the bed (Detournay (2011)). The char concentration 
in the upper part of the bed is three times higher than the one at the bottom. Moreover, the concentration 
profile of char particles in the bed is not significantly affected by gas velocity for values higher than 2.5 
times the minimum fluidization velocity of olivine particles. In conclusion, these results show that char 
pellets are mainly located at the upper part of the bed after their formation by biomass pyrolysis. Then, 
these particles are fragmented into smaller ones, which favors their mixing in the bed and promotes their 
discharge to the combustor. 
Regarding the mixing of media particles (sand, d3/2 = 300 µm, ρp = 2600 kg.m-3) with oak sawdust 
(d3/2 = 370 µm, ρp = 500 kg.m-3), at ambient temperature, Hemati et al. (1990) showed that it can be 
considered as perfect for gas velocities higher than 2.5 times the minimum fluidization velocity of sand 
particles. 
1.2. Effect of the operating parameters 
Numerous parameters can have an effect on biomass gasification in FICFB. In this study, the influence 
of steam  mass flow rate (FH2O), bed temperature (T), steam to biomass mass ratio (FH2O/Fdaf,B) and bed 
material circulation flow rate (Fp) on beech pellets gasification is investigated. Besides, an experiment 
is performed with beech sawdust as biomass in order to study the effect of biomass shape. Table 4.32 
indicates the range of variation of the operating parameters studied in this study. For these tests, olivine 
is used as bed material with a 60 kg inventory. 






Range 5.6 - 10 800 - 850 0.7 - 1.3 350 - 1000 
Pellets / 
Sawdust 
Table 4.32: Operating conditions of the reactive experiments. 
In the next sections are presented tables and figures reporting, for each operating parameter investigated: 
 The operating conditions (bed temperatures, steam to biomass mass ratio, dry ash free biomass 
feeding rate, steam flow rate, U/Umf ratio, air flow rate in the combustor and bed material 
circulation flow rate); 
 The syngas composition not diluted by the tracer gas; 
 The performance criteria, calculated from the experimental results, as well as their uncertainty 
(syngas yield and LHV, H2/CO molar ratio, carbon conversion rate, carbon combustion rate and 
each component yield). 
1.2.1. Effect of the steam mass flow rate (FH2O) or fluidizing gas velocity 
The effect of the steam mass flow rate is investigated between 5.6 and 10 kg.h-1 (from 5 to 9.5.Umf), 
keeping the same dry biomass feeding rate and bed temperature (Table 4.33). 
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FH2O (kg.h-1) 5.6 8.0 9.0 10.0 
U/Umf (-) 5 7.5 8.5 9.5 
Steam to biomass mass ratio (kg.kg-1) 1.1 1.6 1.8 2.0 
Dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 5.0 5.0 5.0 5.0 
Bed material circulation flow rate Fp (kg.h-1) 500 500 500 500 
Air flow rate in the combustor (Nm3.h-1) 42 42 42 42 
Dense bed temperature in the gasifier TG (°C) 815 815 815 815 
Dense bed temperature in the combustor (°C) 830 830 830 830 
Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 840 840 840 840 
Temperature at the outlet of the combustor (°C) 850 850 850 850 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 3 3 3 3 
Table 4.33: Effect of the steam mass flow rate: operating conditions. 
As observed during the experiments carried out in the dense fluidized bed with beech sawdust, an 
increase in the steam flow rate, or the steam velocity, keeping the same biomass feeding rate, is expected 
to lead to the following competitive phenomena: 
 An increase in the steam partial pressure in the reactor atmosphere, which favors steam-
gasification, water-gas shift and steam-reforming reactions; 
 A rise in gas velocity in the gasifier, which reduces gas residence time in the reactor. Moreover, 
an increase in the gas velocity promotes char elutriation phenomenon, lowering its residence 
time in the reactor. These phenomena disfavor steam-gasification, water-gas shift and steam-
reforming reactions. 
The experimental results reported in Table 4.34 confirm these expectations. Indeed, as the steam velocity 
increases, the carbon conversion rate XcG decreases from 85 to 78 % and the syngas yield PG slightly 
decreases from 1.06 to 1.02 Nm3.kg-1. Besides, each component yield (Figure 4.24) as well as syngas 
LHV are only slightly affected. Regarding the syngas composition, it is impacted by a rise in steam 
velocity between 5 and 7.5.Umf since the H2/CO molar ratio rises from 1.4 to 1.9. However, there is no 
significant effect of the steam velocity on this criterion beyond 7.5.Umf. Finally, the carbon elutriation 
rate XcCyclone is found to significantly rise with the steam velocity from 0.4 to 9 %. 
FH2O (kg.h-1) 5.6 (5.Umf) 8.0 (7.5.Umf) 9.0 (8.5.Umf) 10.0 (9.5.Umf) 
yH2 (%) 34.4 36.9 37.9 37.6 
yCO (%) 24.1 19.4 19.9 20.4 
yCO2 (%) 28.6 32.1 30.4 31.4 
yCH4 (%) 9.5 8.4 8.7 7.1 
yC2Hx (%) 3.4 3.1 3.1 3.5 
H2/CO (-) 1.4 (± 2%) 1.9 (± 2%) 2.0 (± 2%) 1.9 (± 2%) 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.36 (± 7%) 0.38 (± 9%) 0.40 (± 10%) 0.38 (± 10%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.26 (± 7%) 0.20 (± 9%) 0.21 (± 10%) 0.21 (± 10%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.30 (± 7%) 0.34 (± 9%) 0.31 (± 10%) 0.32 (± 9%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.10 (± 7%) 0.088 (± 9%) 0.090 (± 10%) 0.072 (± 10%) 
PC2HX (Nm3.kg-1) 0.036 (± 7%) 0.033 (± 8%) 0.032 (± 9%) 0.036 (± 9%) 
Syngas LHV (kJ.Nm-3) 13524 (± 1%) 12648 (± 1%) 13747 (± 1%) 12591 (± 1%) 
XcG (%) 85 (± 7%) 81 (± 8%) 79 (± 9%) 78 (± 9%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.06 (± 7%) 1.05 (± 8%) 1.04 (± 9%) 1.02 (± 9%) 
Char molar flow rate circulating from 
gasifier to combustor (mol.h-1) 
14 (± 8%) 31 (± 8%) non measured 35 (± 8%) 
Mass percentage of char produced by 
pyrolysis and burnt in the combustor (wt%) 
36 80 non measured 90 
XcC (%) 8 (± 12%) 16 (± 8%) non measured 18 (± 8%) 
Carbon elutriation rate XcCyclone (%) 0.4 4 9 non measured 
Table 4.34: Effect of the steam mass flow rate on the steam-gasification performance (TG = 815 °C, 
Fdry,B = 5.0 kg.h-1). 




Figure 4.24: Effect of the steam mass flow rate on each component yield (TG = 815 °C, Fdry,B = 5.0 kg.h-1). 
In addition, an increase in the steam velocity can promote char pellets fragmentation, leading to the 
formation of smaller particles, which favors their mixing in the bed and promotes their discharge to the 
combustor. The experimental results illustrate this phenomenon since the char molar flow rate 
circulating from gasifier to combustor, as well as the carbon combustion rate XcC, both significantly 
increase with gas velocity. This phenomenon leads to a decrease in the char residence time in the gasifier 
and takes part in the reduction of the performance criteria. 
Regarding CH4 and C2Hx yields, they are lowly affected by steam velocity, confirming that these 
components are mainly formed during biomass pyrolysis step. 
1.2.2. Effect of the bed temperature (T) 
The effect of the bed temperature is investigated from 800 to 850 °C, with the same biomass feeding 
rate and steam mass flow rate. The bed temperature is adjusted by modifying the natural gas flow rate 
introduced in the combustor (Table 4.35). 
Dense bed temperature in the gasifier (°C) 800 815 850 
Dense bed temperature in the combustor (°C) 810 825 855 
Temperature at the outlet of the combustor (°C) 825 845 885 
Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 813 831 872 
Dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 5.0 5.0 5.0 
Fluidizing steam mass flow rate (kg.h-1) 7.5 (7.Umf) 7.5 (7.Umf) 7.5 (7.Umf) 
Steam to biomass mass ratio (kg.kg-1) 1.46 1.46 1.46 
Bed material circulation mass flow rate (kg.h-1) 1000 1000 1000 
Air flow rate in the combustor (Nm3.h-1) 34.5 34.5 34.5 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 1.7 2.0 3.0 
Table 4.35: Effect of the bed temperature in the gasifier: operating conditions. 
From the experimental findings presented in Part 2, an increase in the bed temperature is expected to 
lead to higher syngas yield and carbon conversion rate, without affecting syngas composition. 
The experimental results reported in Figure 4.25 and Table 4.36 illustrate these trends. It is shown that 
carbon conversion rate and syngas yield increase with the bed temperature. H2, CO and CO2 yields are 
also found to rise. Regarding syngas composition and LHV, they are not significantly affected by this 
parameter. Thus, similar to the results presented in Part 2, a rise in bed temperature promotes char steam-
gasification and tars cracking and steam-reforming reactions.  




Figure 4.25: Effect of the bed temperature on: a) syngas composition, b) syngas yield (Fdry,B = 5.0 kg.h-1, 
FH2O = 7.5 kg.h-1, FH2O/Fdry,B = 1.46 kg.kg-1 and U/Umf = 7). 
Bed temperature in the 
gasifier (°C) 
800 815 850 
yH2 (%) 37.1 37.0 37.3 
yCO (%) 22.4 23.2 24.7 
yCO2 (%) 27.4 26.8 25.7 
yCH4 (%) 9.7 9.7 9.2 
yC2Hx (%) 3.3 3.3 3.1 
H2/CO (-) 1.65 (± 2%) 1.60 (± 2%) 1.50 (± 2%) 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.34 (± 8%) 0.38 (± 9%) 0.43 (± 9%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.20 (± 9%) 0.24 (± 8%) 0.28 (± 9%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.25 (± 9%) 0.27 (± 9%) 0.29 (± 10%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.088 (± 9%) 0.10 (± 8%) 0.10 (± 11%) 
PC2HX (Nm3.kg-1) 0.040 (± 8%) 0.043 (± 9%) 0.035 (± 10%) 
Syngas LHV (kJ.Nm-3) 13675 (± 1%) 13747 (± 1%) 13638 (± 1%) 
XcG (%) 79 (± 7%) 86 (± 7%) 88 (± 9%) 
PG (Nm3.kg-1) 0.90 (± 8%) 1.03 (8%) 1.14 (± 9%) 
Table 4.36: Effect of the bed temperature on gasification performance (Fdry,B = 5.0 kg.h-1, FH2O = 7.5 kg.h-1, 
FH2O/Fdry,B = 1.46 kg.kg-1 and U/Umf = 7). 
1.2.3. Effect of the steam to biomass mass ratio (FH2O/Fdry,B) 
The effect of the steam to biomass mass ratio is investigated between 0.7 and 1.3 kg.kg-1, keeping the 
same steam flow rate and bed temperature in the gasifier and varying the dry biomass feeding rate (Table 
4.37). 
The same study, carried out in a dense fluidized bed and presented in Part 2, showed that a rise in this 
parameter leads to a higher H2/CO molar ratio, syngas yield and carbon conversion rate by promoting 
water-gas shift, char steam-gasification, and tars steam-reforming reactions. 
Steam to biomass mass ratio (kg.kg-1) 0.7 1.3 
Bed material circulation flow rate Fp (kg.h-1) 350 350 
Air flow rate in the combustor (Nm3.h-1) 32 32 
Dense bed temperature in the gasifier TG (°C) 815 815 
Dense bed temperature in the combustor (°C) 865 865 
Temperature at the outlet of the combustor (°C) 855 855 
Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 842 842 
Dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 9.0 5.0 
Fluidizing steam mass flow rate (kg.h-1) 6.5 (6.Umf) 6.5 (6.Umf) 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 3 3 
Table 4.37: Effect of the steam to biomass mass ratio: operating conditions. 
Experimental results, reported in Table 4.38, confirm these findings. It is found that: 
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 H2 and CO2 yields increase with this parameter, while that of CO decreases. These trends are 
likely attributed to the fact that the steam partial pressure increases with the steam to biomass 
mass ratio, promoting char steam-gasification, water-gas shift and tars steam-reforming 
reactions. Moreover, for a same steam flow rate, a decrease in biomass feeding rate lowers the 
gas velocity at the outlet of the gasifier, leading to higher char and gas residence times in the 
reactor; 
 CH4 and C2Hx yields are not affected by the steam to biomass mass ratio, confirming that these 
components are mainly formed during biomass pyrolysis step. 
In conclusion, biomass steam-gasification is promoted as the steam to biomass mass ratio rises, which 
is consistent with the results obtained in the dense fluidized bed. 
FH2O/Fdry,B (kg.kg-1) 0.7 1.3 
yH2 (%) 36.3 36.8 
yCO (%) 27.1 21.7 
yCO2 (%) 23.2 29.7 
yCH4 (%) 9.9 8.4 
yC2Hx (%) 3.6 3.4 
H2/CO (-) 1.34 (± 2%) 1.70 (± 2%) 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.37 (± 8%) 0.40 (± 10%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.28 (± 8%) 0.24 (± 10%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.24 (± 8%) 0.32 (± 10%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.10 (± 8%) 0.092 (± 10%) 
PC2HX (Nm3.kg-1) 0.036 (± 7%) 0.037 (± 10%) 
Syngas LHV (kJ.Nm-3) 14385 (± 1%) 13095 (± 1%) 
XcG (%) 81 (± 7%) 86 (± 9%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.03 (± 7%) 1.10 (± 9%) 
Table 4.38: Effect of the steam to biomass mass ratio on the steam-gasification performance (TG = 815 °C, 
FH2O = 6.5 kg.h-1 and U/Umf = 6). 
1.2.4. Effect of the bed material circulation flow rate (Fp) 
In order to increase the solid circulation flow rate from 350 to 1000 kg.h-1, the air volumetric flow rate 
was rise from 32 to 41 Nm3.h-1 (Table 4.39). This increase is expected to decrease the char residence 
time in the gasifier, which disfavors the steam-gasification reaction. Besides, the natural gas flow rate 
is also slightly risen in order to keep almost the same temperature at the outlet of the combustor. 
Bed material circulation flow rate Fp (kg.h-1) 350 1000 
Air flow rate in the combustor (Nm3.h-1) 32 41 
Dense bed temperature in the gasifier (°C) 815 815 
Dense bed temperature in the combustor (°C) 865 832 
Temperature at the outlet of the combustor (°C) 855 860 
Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 842 852 
Dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 5.0 5.0 
Fluidizing steam mass flow rate (kg.h-1) 6.5 (6.Umf) 6.5 (6.Umf) 
Steam to biomass mass ratio (kg.kg-1) 1.3 1.3 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 3 3.3 
Table 4.39: Effect of the bed material circulation flow rate: operating conditions. 
The experimental results presented in Table 4.40 show that an increase in the circulation flow rate does 
not affect significantly neither the syngas composition nor the syngas LHV. Moreover, each component 
yield remains almost constant for both solid circulation flow rates. Only the carbon conversion rate and 
the syngas yield are found to slightly decrease. Regarding the carbon combustion rate, it increases with 
the solid circulation flow rate. 
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Thus, results show that an increase in the bed material circulation flow rate does not affect significantly 
the beech pellets steam-gasification. Nevertheless, it leads to a higher char discharge from the gasifier 
to the combustor. This phenomenon yields to a shorter char residence time in the gasifier, which results 
in a slight decrease in the carbon conversion rate and syngas yield.  
Fp (kg.h-1) 350 1000 
yH2 (%) 36.8 36.8 
yCO (%) 21.7 23.5 
yCO2 (%) 29.7 27.0 
yCH4 (%) 8.4 9.4 
yC2Hx (%) 3.4 3.3 
H2/CO (-) 1.70 (± 2%) 1.56 (± 2%) 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.40 (± 10%) 0.40 (± 7%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.24 (± 10%) 0.25 (± 7%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.32 (± 10%) 0.29 (± 7%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.092 (± 10%) 0.10 (± 7%) 
PC2HX (Nm3.kg-1) 0.037 (± 10%) 0.036 (± 7%) 
Syngas LHV (kJ.Nm-3) 13095 (± 1%) 13624 (± 1%) 
XcG (%) 86 (± 9%) 84 (± 6%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.10 (± 9%) 1.08 (± 7%) 
XcC (%) 5 (± 10%) 11 (± 10%) 
Table 4.40: Effect of the bed material circulation flow rate on the syngas composition and yield, the H2/CO 
molar ratio and each component yield (Fdry,B = 5.0 kg.h-1, FH2O = 6.5 kg.h-1, FH2O/Fdry,B = 1.3 kg.kg-1 and 
U/Umf = 6). 
1.2.5. Effect of the biomass shape 
A complementary test was carried out with beech sawdust in order to investigate the effect of the 
biomass shape. The main operating conditions are reported in Table 4.41. Because of the difficulty in 
controlling the biomass feeding rate with sawdust as biomass, this test was not carried out with the same 
biomass feeding rate than the beech pellets steam-gasification experiments. Thus, the results of this 
experiment are compared to the range of values found during the beech pellets steam-gasification 
experiments presented above. 
FH2O (kg.h-1) 6.5 
U/Umf (-) 6 
Steam to biomass mass ratio (kg.kg-1) 2.8 
Dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 2.3 
Dense bed temperature in the gasifier TG (°C) 815 
Dense bed temperature in the combustor (°C) 835 
Table 4.41: Main operating conditions of the beech sawdust steam-gasification experiment. 
The experimental results reported in Table 4.42 show that beech sawdust steam-gasification leads to 
results very similar to those obtained during beech pellets steam-gasification. Only a slight decrease is 
observed regarding carbon conversion rate and syngas yield. For instance, the carbon conversion rate is 
equal to 83 % while the syngas yield is found to be 1.03 Nm3.kg-1 with beech sawdust. These values are 
between 85 and 88 % for the carbon conversion rate and between 1.03 and 1.13 Nm3.kg-1 for the syngas 
yield with beech pellets. These results are likely explained by the fact that char particles from sawdust 
pyrolysis are smaller than from pellets pyrolysis. This difference leads to the following competitive 
phenomena: 
 Char elutriation phenomenon might be promoted with sawdust as biomass, which reduces char 
residence time in the bed and disfavors steam-gasification reaction; 
 Char from sawdust pyrolysis is instantly perfectly mixed in the bed of olivine particles. 
Regarding char from pellets pyrolysis, it remains at the bed surface until its diameter shrank 
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enough to be perfectly mixed. This leads to a higher heating rate and a better char-gas contact 
for char sawdust, promoting the char steam-gasification reaction. 
Biomass shape Pellets Sawdust 
Dense bed temperature in the gasifier TG (°C) 815 815 
U/Umf (-) 5 - 7 6 
yH2 (%) 34.4 - 37.0 35.2 
yCO (%) 21.7 - 24.1 22.5 
yCO2 (%) 26.8 – 29.7 29.3 
yCH4 (%) 8.4 – 9.7 9.2 
yC2Hx (%) 3.3 - 3.4 3.8 
H2/CO (-) 1.43 - 1.70 1.56 (± 2%) 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.36 - 0.42 0.36 (± 9%) 
PCO (Nm3.kg-1) 0.23 - 0.26 0.23 (± 9%) 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.27 - 0.31 0.30 (± 9%) 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.09 - 0.11 0.094 (± 9%) 
PC2HX (Nm3.kg-1) 0.036 - 0.043 0.039 (± 9%) 
Syngas LHV (kJ.Nm-3) 13095 - 13747 12227 (± 1%) 
XcG (%) 85 - 88 83 (± 8%) 
PG (Nm3.kg-1) 1.03 - 1.13 1.03 (± 9%) 
Table 4.42: Comparison between beech sawdust and beech pellets steam-gasification. 
2. Comparison between biomass gasification in an electrically heated DFB 
reactor and in a FICFB reactor 
Beech pellets steam-gasification experiments carried out in the gasifier disconnected, heated by electric 
furnaces, are compared to FICFB experiments performed with the same biomass nature and bed 
temperature. Experiments performed in the dense fluidized bed were carried out for biomass feeding 
rate much lower than those set in the FICFB, mainly because of the limited electric furnaces power. 
Results presented in Table 4.43 show that biomass steam-gasification in FICFB, compared to DFB, 
leads to lower H2 and CO2 yields as well as lower carbon conversion rate, syngas yield and H2/CO molar 
ratio. Regarding syngas composition, H2 content significantly decreases while CO, CH4 and C2Hx 
contents increase. CO2 content is found close to the one obtained in DFB. Besides, syngas LHV is 
slightly higher in FICFB than in DFB, mainly because of the high decrease in H2 content. These trends 
are likely explained by: 
 The combustion of a part of the char in the combustor, in order to produce the heat necessary 
for steam-gasification reaction; 
 Experiments in FICFB are carried out for higher biomass and steam mass flow rates than in 
DFB. Thus, the gas velocity at the outlet of the gasifier is higher in FICFB. This difference leads 
to a decrease in the gas and char residence times in the gasifier, which disfavors steam-
gasification, water-gas shift and steam-reforming reactions; 
 The reduction of iron oxide, from the combustor, in the gasifier (i.e. oxygen transport) could 
lead to the oxidation of some H2 and CO products. 
3. Comparison between experimental results and literature data 
In Table 4.44 are reported some experimental results, available in the literature, of biomass steam-
gasification with olivine in a FICFB reactor. It is shown that experimental results presented in this study 
are in good agreement with those already reported, with respect to syngas composition, yield and LHV. 
Regarding the carbon conversion rate, the rare results found in the literature make the comparison 
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difficult. Finally, only H2 and CO2 contents look different from the results reported. The first one is 
found to be slightly lower while the second one is higher. 
Type of reactor Dense fluidized bed 
Fast internally circulating fluidized 
bed 
Biomass shape Pellets Pellets 
Dense bed temperature in the gasifier TG (°C) 800 800 
FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 1.5 - 2.3 1.5 
U/Umf (-) 4 7 
yH2 (%) 44 - 48 37.1 
yCO (%) 15 - 19 22.4 
yCO2 (%) 25 - 28 27.4 
yCH4 (%) 6.0 - 8.0 9.7 
yC2Hx (%) 2.0 - 2.7 3.3 
H2/CO (-) 2.3 - 3.1 1.65 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.53 - 0.62 0.34 
PCO (Nm3.kg-1) 0.20 - 0.23 0.20 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.30 - 0.36 0.25 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.078 - 0.096 0.088 
PC2HX (Nm3.kg-1) 0.026 - 0.032 0.040 
Syngas LHV (kJ.Nm-3) 11918 - 13230 13675 
XcG (%) 82 - 84 79 
PG (Nm3.kg-1) 1.2 - 1.3 0.9 
Table 4.43: Comparison between DFB and FICFB biomass steam-gasification performance. 
4. Conclusion 
Steam-gasification of wood beech pellets was carried out in a fast internally circulating fluidized bed 
containing olivine particles. After presenting a reference test, the effect of the fluidizing gas velocity 
(between 5 and 9.5.Umf), the bed temperature (ranging from 800 to 850 °C), and the steam to biomass 
mass ratio (ranging from 0.7 to 1.3 kg.kg-1) was investigated. Results show that the same trends are 
found in FICFB process compared to electrically heated DFB process: 
The experimental results showed that: 
 The syngas yield, ranging between 0.9 and 1.14 Nm3.kg-1, and the carbon conversion rate, 
ranging from 78 to 88 %, rise with the bed temperature and the steam to biomass mass ratio. 
However, they are lowered when the fluidizing gas velocity increases beyond 5.Umf ; 
 The H2/CO molar ratio, between 1.3 and 2.0, depends on the steam to biomass mass ratio and 
the steam mass flow rate. 
The estimation of char size distribution at the inlet of the combustor showed that these particles have 
diameters between 410 and 650 µm, for beech pellets as biomass. 
Similar to the results in dense fluidized bed, tars are mainly made of non-condensable tars (benzene, 
toluene and naphthalene) in our operating conditions. These components represent 73 wt% of the total 
tar amount. 
Finally, results show that an increase in the bed material circulation flow rate from 350 to 1000 kg.h-1 
leads to a lower conversion of char in the gasifier, by reducing its residence time. Thus, both syngas 
yield and carbon conversion rate were found to decrease from 1.1 to 1.08 Nm3.kg-1 and from 86 to 84 %, 
respectively












































3.1 - 3.6 78 - 88 0.9 - 1.14 
12591 - 
14385 
Hofbauer et al. 
(2002) 
FICFB 1 820 0.5 
Wood 
pellets 
35 30 18 10 n.r. n.r. n.r. n.r. 
Koppatz et al. 
(2011) 
FICFB 1 850 0.84 
Wood 
pellets 
40 25 18 10 2 n.r. 1.13 12700 
Kern et al. 
(2012) 
FICFB 1 830 1.0 
Wood 
pellets 
41 24 20 10 3 n.r. 1.19 13000 
Kern et al. 
(2013) 
FICFB 1 850 0.6 
Wood 
pellets 
41 31 17 9 2 67 1.04 13620 
Rauch et al. 
(2004) 
FICFB 1 900 n.r. 
Wood 
chips 
39 26 19 11 2 n.r. n.r. n.r. 
Kirnbauer et 
al. (2012) 
FICFB 1 850 n.r. 
Wood 
residues 
43 23 22 8 3 n.r. n.r. n.r. 
Kirnbauer et 
al. (2013) 
FICFB 1 840 n.r. 
Wood 
chips 
42 20 23 9 n.r. n.r. n.r. n.r. 
n.r.: non reported 
Table 4.44: Comparison between experimental results and literature data.  
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List of symbols 
Ar: Archimedes number (-) 
CC6/C7: benzene+toluene mass concentration in the dry syngas (g.Nm-3) 
cpolivine: heat capacity of olivine (J.kg-1.K-1) 
Cv: coefficient of variance (-) 
D: wood pellets diameter (m) 
d10, d50, d90: particle size distribution (m) 
d3/2 (or dp): Sauter mean particle diameter (m) 
d4/3: volume particle equivalent spherical diameter (m) 
dchar: char particle diameter (m) 
dp: particle diameter (= d3/2) (m) 
∆H: enthalpy of reaction (kJ.mol-1) 
FB: biomass feeding rate (kg.h-1) 
Fdaf,B: dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 
FH2O: steam mass flow rate (kg.h-1)  
FH2O/Fdaf,B: steam to biomass mass ratio (kg steam . kg-1 dry ash free biomass) 
Fp: circulating solid mass flow rate (kg.h-1) 
g: acceleration due to gravity (m.s-2) 
H2/CO: ratio between H2 and CO molar flow rates in the dry syngas without tracer (-) 
HHV: higher heating value of the biomass (kJ . kg-1 dry ash free biomass) 
L: wood pellets length (m) 
LHV: lower heating value of the biomass (kJ . kg-1 dry ash free biomass) or of the syngas (kJ . Nm-3 dry 
syngas without tracer) 
mp: bed material inventory (kg) 
MB: biomass molar weight (kg.mol-1) 
NcBed: amount of carbon retained in the bed as char (mol) 
NcCyclone: amount of carbon elutriated as char and recovered in the cyclone (mol) 
?̇?𝑐
𝐶𝑦𝑐𝑙𝑜𝑛𝑒: molar flow rate of carbon elutriated as char and recovered in the cyclone (mol.h-1) 
?̇?𝑐
𝐹𝑙𝑢𝑒: molar flow rate of carbon leaving the combustor as part of flue gas (mol.h-1) 
?̇?𝑐
𝐺𝑁: molar flow rate of carbon entering the combustor as natural gas (mol.h-1) 
?̇?𝑐
𝑆𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠: molar flow rate of carbon leaving the gasifier as part of the dry syngas (CO, CO2, CH4, C2H2, 
C2H4 and C2H6) (mol.h-1); 
NcTar: amount of carbon converted into tars (mol) 
?̇?𝑐
𝑇𝑎𝑟𝑠: molar flow rate of carbon converted into tars (mol.h-1) 
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?̇?𝑐ℎ𝑎𝑟: molar flow rate of char circulating from the gasifier to the combustor (mol.h
-1) 
?̇?𝑑𝑎𝑓,𝐵: molar flow rate of carbon entering the reactor as biomass (mol.h
-1) 
𝑁𝑖: molar flow rate of component i (mol.h
-1) 
?̇?𝑂2
𝐴𝑖𝑟: molar flow rate of oxygen entering the combustor through air streams (mol.h-1) 
?̇?𝑂2
𝑒,𝑐ℎ𝑎𝑟: molar flow rate of oxygen entering the combustor as char (mol.h-1) 
?̇?𝑂2
𝐹𝑙𝑢𝑒: molar flow rate of oxygen leaving the combustor as part of flue gas (mol.h-1) 
?̇?𝑂2
𝐺𝑁: molar flow rate of oxygen consumed in the combustor for natural gas combustion (mol.h-1) 
?̇?𝑂2
𝑂𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒: molar flow rate of oxygen consumed in the combustor for olivine oxidation (mol.h-1) 
?̇?𝑂2
𝑠,𝑐ℎ𝑎𝑟: molar flow rate of oxygen consumed in the combustor for char combustion (mol.h-1) 
PC6/C7: benzene+toluene yield (g.kg-1 dry ash free biomass)  
PG: syngas yield (Nm3 dry syngas without tracer . kg-1 dry ash free biomass) 
Pi: yield of the component i (Nm3 component i . kg-1 dry ash free biomass) 
PT: thermal power exchange between the gasifier and the combustor (kW) 
Remf: Reynolds number at the minimum fluidization point (-) 
T: bed temperature (°C) 
U: gas velocity in the gasifier (m.s-1) 
Umf: minimum fluidization velocity (m.s-1) 
Ut,char: char terminal settling velocity (m.s-1) 
?̇?𝑖: volumetric flow rate, at STP conditions, of component i (Nm
3.h-1) 
Vm: molar volume of a gas, at STP conditions (Nm3.mol-1) 
?̇?𝑁2: volumetric flow rate, at STP conditions, of tracer gas (Nm
3.h-1) 
?̇?𝑇: total volumetric flow rate, at STP conditions, of gas at the reactor outlet (Nm
3.h-1) 
Wc: mass percentage of char formed in the gasifier and burnt in the combustor (-) 
XcC: carbon combustion rate (-) 
XcCyclone: carbon elutriation rate (-) 
XcG: carbon conversion rate (-) 
Xash: ash content in the biomass (%) 
𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑐ℎ𝑎𝑟: ash content in the char (%) 
XH: moisture content in the biomass (%) 
XH2O: steam molar fraction in the fluidizing gas (%) 
yi: molar fraction (content) of the component i in the dry syngas without tracer (-) 
Greek symbols 
γ: compressibility factor (%) 
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∆𝐹𝐵: uncertainty of the biomass feeding rate (kg.h
-1) 
∆𝐹𝑁2: uncertainty of the tracer gas volumetric flow rate (Nm
3.h-1) 
∆𝑡: duration of an experiment (h) 
∆𝑋𝑎𝑠ℎ: uncertainty of the ash content in the biomass (%) 
∆𝑋𝐻: uncertainty of the moisture content in the biomass (%) 
∆𝑌: uncertainty of a given performance criteria (same unit as the performance criteria) 
∆𝑦𝑖: uncertainty of each component molar fraction (%) 
εBA: aerated bulk bed voidage (-) 
μf: fluid viscosity (kg.m-1.s-1) 
ρBA: aerated bulk density (kg.m-3) 
ρBP: packed bulk density (kg.m-3) 
ρf: fluid density (kg.m-3) 
ρp: particle apparent density (kg.m-3) 
ρs: particle skeletal density (kg.m-3) 
χ: Internal voidage (%) 
ℵ𝑖
𝐶: carbon atom number in the component i (-) 
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Dans ce chapitre, deux modèles sont proposés dans le but de simuler la gazéification de la biomasse en 
lit fluidisé dense ainsi qu’en lit fluidisé circulant. 
Pour chaque modèle sont présentées les hypothèses posées, les réactions considérées ainsi que les 
équations du bilan matière. Le bilan enthalpique sur l’ensemble du réacteur à lit fluidisé circulant est 
également décrit. 
L’effet du rapport (débit de vapeur d’eau)/(débit de biomasse), de la température et du débit de vapeur 
d’eau est simulé par le modèle de gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense. Les résultats 
montrent que le modèle prédit correctement les résultats expérimentaux (les taux de production de 
chaque espèce ainsi que le taux de conversion du carbone). En outre, les prédictions confirment les 
interprétations expérimentales proposées dans le Chapitre 4 : 
 Une augmentation du rapport (débit de vapeur d’eau)/(débit de biomasse) favorise les réactions 
de vapo-gazéification du char, de water-gas shift et de vapo-reformage des goudrons, en 
augmentant les temps de séjour du char et du gaz, ainsi que la pression partielle en vapeur d’eau ; 
 Une augmentation de la température favorise les réactions de vapo-reformage des goudrons en 
augmentant le temps de séjour du gaz dans le réacteur. En outre, elle conduit à un temps de 
séjour du char plus faible dans le gazéifieur. En revanche, la réaction de water-gas shift n’est 
pas significativement affectée par ce paramètre ; 
 Une augmentation du débit de vapeur d’eau défavorise les réactions de vapo-gazéification de 
char, de water-gas shift et de vapo-reformage des goudrons, en diminuant le temps de séjour du 
char et du gaz dans le gazéifieur. 
La comparaison entre les résultats obtenus en lit fluidisé circulant et ceux prédits par le modèle confirme 
les interprétations expérimentales proposées dans le Chapitre 4 : 
 Les cycles d’oxydo-réduction de l’olivine dans le réacteur à lit fluidisé circulant conduisent à 
un transport d’oxygène du combusteur vers le gazéifieur ; 
 Une augmentation du débit de média circulant diminue le temps de séjour du char dans le 
gazéifieur, défavorisant ainsi la réaction de vapo-gazéification. En revanche, le temps de séjour 
du gaz est faiblement affecté par ce paramètre. 
  




This part deals to present the modelling tools developed in order to simulate the biomass gasification in 
Dense Fluidized Bed (DFB) and in Fast Internally Circulating Fluidized Bed (FICFB). These models 
allow studying the influence of the operating parameters on the produced syngas composition and yield. 
Besides, the comparison between the predictions of the models and the experimental results aims to 
better understand the importance of the elementary reactions on the gasifier performance. In addition, it 
shows that the models enable a good prediction of the experimental results and confirm the 
interpretations proposed in Chapter 4. 
Keywords: Modelling tool, biomass gasification, dense fluidized bed, fast internally circulating 
fluidized bed, syngas 
Highlights: 
 Modelling tools for biomass gasification in DFB and FICFB. 
 The reactions considered are pyrolysis, char gasification and combustion, water-gas shift and 
tars reforming. 
 Model predictions confirm the experimental interpretations. 
1. Introduction 
Biomass is continuously fed in a dense fluidized bed, named “Gasifier”. The gasifier containing 
fluidizing medium (olivine or sand) is fluidized by superheated steam at 280 °C. In the gasifier, biomass 
gasification leads to the formation of volatile compounds and a carbonaceous residue called “char”. Bed 
material (fluidizing medium and unconverted char) are continuously discharged from the gasifier, 
through a dump, to a transported fluidized bed reactor called “Combustor”, fed by air pre-heated up to 
600 °C. In this reactor, the unconverted char and natural gas combustion induces bed material particles 
heating. At the outlet of the combustor, particles are separated from flue gas by a cyclone and are 
returned back to the gasifier through a standpipe. Thus, the heat needed to the endothermic biomass 
steam-gasification is provided by the ex-situ combustion. 
This chapter is divided in two sections: 
 The first section is dedicated to the modelling and simulation of the biomass steam-gasification 
in an electrically heated dense fluidized bed; 
 The second part focuses on the modelling and simulation of the biomass steam-gasification in 
FICFB. 
These models allow calculating each stream properties (i.e. composition, flow rate and enthalpy flux) 
as well as the dry syngas yield. 
2. Modelling and simulation of the biomass gasification in a dense fluidized 
bed  
This section presents a modelling tool developed for biomass gasification simulation in a dense fluidized 
bed. 
2.1. Assumptions 
In this model, wet biomass is continuously introduced in the dense fluidized bed at the bottom of the 
gasifier (Figure 5.1). In a first time, biomass undergoes drying and devolatilisation, called pyrolysis. 
Pyrolysis leads to convert more than 80 % of the biomass weight into volatile products. Then, in the 
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presence of steam, several heterogeneous (gas-solid) and homogeneous (gas-gas) reactions occur, 
leading to syngas product. The thermodynamic study performed by Detournay et al. (2011) on the 
biomass steam-gasification system showed that the main reactions are char steam-gasification, water-
gas shift and tars steam-reforming reactions. 
This model is based on the following assumptions: 
 The pyrolysis reaction is assumed complete and instantaneous. This is especially true for 
particles having a size lower than a few millimeters (Hemati (1984)). According to this author, 
the pyrolysis of particles of 5 mm of diameter, at 850 °C, is performed in less than 10 seconds. 
Moreover, the pyrolysis time is always lower than the one of the char steam-gasification. Thus, 
in this model, it is considered that the biomass devolatilisation is instantaneous and the pyrolysis 
products (volatile compounds and char) are dense fluidized bed entry streams; 
 The gasifier is considered isothermal; 
 The gasifier is assumed to be perfectly mixed (continuously stirred-tank reactor). This 
hypothesis is supported by the fact that the gas velocity in the reactor is relatively high (> 3.Umf) 
leading to a strong internal solid circulation in the bed. This phenomenon leads to gas back-
mixing and solid particles mixing. Besides, the local emission of gas from biomass pyrolysis 
and char gasification also favors these phenomena. Purdy et al. (1981) made the same 
assumption in order to model air-steam coal gasification in a dense fluidized bed reactor. The 
authors treated the gasifier as two perfectly mixed stages, one for biomass gasification in dense 
fluidized bed, and another one for volatile compounds combustion in the freeboard area. 
According to the authors, despite its simplicity, the model allows correctly predicting the effect 
of operating parameters on the carbon conversion rate, the gas production rate and the gas 
composition; 
 The reactions considered are biomass pyrolysis, char steam-gasification, water-gas shift and tars 
steam-reforming reactions; 
 It is assumed that the reactions only occur in the dense fluidized bed and are not considered in 
the freeboard. 
 
Figure 5.1: Dense fluidized bed biomass gasifier model. 





The gasifier modelling requires a pyrolysis reaction model predicting accurately the pyrolysis 
experimental results. 
The biomass used is beech wood, with a chemical formula in the form of CH1.63O0.79 and a molar weight 
of 26.25 g.mol-1. Table 5.1 reports the ash and moisture contents of this biomass. 
Proximate analysis Ash content Moisture 
Dry basis 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑑𝑟𝑦 = 0.018 kgash.kgdry,B-1 𝑋𝐻
𝑑𝑟𝑦 = 0.109 kgH2O.kgdry,B-1 
Wet basis 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑤𝑒𝑡= 0.016 kgash.kgwet,B-1 𝑋𝐻
𝑤𝑒𝑡  = 0.098 kgH2O.kgwet,B-1 
Table 5.1: Proximate analysis of the biomass used. 
From the experimental results of beech sawdust pyrolysis with olivine and sand particles as bed material, 
at 800 °C, a pyrolysis reaction model is developed. In this model, it is assumed that biomass pyrolysis 
leads to the formation of: 
 Non-condensable gases (H2, CO, CO2, CH4, C2H2, C2H4, C2H6); 
 Water vapour (H2O); 
 Tertiary tars (CxHy). As mentioned in the literature, above 800 °C, tars are mainly made of 
tertiary tars with negligible amounts of oxygen (Cypres (1987), Kinoshita et al. (1994), Milne 
et al. (1998), Egsgaard et al. (2001), Wang et al. (2010), Scheer et al. (2011), Scheer et al. 
(2012)); 
 A carbonaceous residue called char (CHaOb). Morin et al. (2016) investigated the effect of 
temperature on the composition of char produced by fast-pyrolysis in a dense fluidized bed. The 
biomasses used were beech pellets and beech sticks, with chemical formula in the form of 
CH1.63O0.79 and CH1.71O0.76, respectively. The results showed that char cannot be considered as 
pure carbon and its chemical formula should be expressed in the form of CHxOy. For instance, 
for a bed temperature higher than 800 °C, the char chemical formula from beech pellets 
pyrolysis is in the form of CH0.09O0.06. 
Thus, the model can be represented by: 
ΔH2OH2O + CH1.63O0.79 = αH2H2 + αCOCO + αCO2CO2 + αCH4CH4 + αC2H2C2H2 + αC2H4C2H4 + αC2H6C2H6 
+ σH2OH2O + βCharCH0.09O0.06 + γTARCxHy                                             (R1) 
In this equation 
 ΔH2O is the water vapour moles number, interring the reactor as biomass moisture, expressed as 




𝑀𝐻2𝑂 ⋅ (1 − 𝑋𝐻
𝑤𝑒𝑡) ⋅ (1 − 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑤𝑒𝑡)
                                            (1) 
where 𝑋𝐻
𝑤𝑒𝑡  is the biomass moisture content (kgH2O.kgwet,B-1), 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑤𝑒𝑡  is the ash content 
(kgash.kgwet,B-1), MB is the biomass molar weight (kg.mol-1) and MH2O is the steam molar weight 
(0.018 kg.mol-1). For the biomasses used in this study, ΔH2O is 0.161 molH2O.moldaf,B-1; 
 αi is the stoichiometric coefficient of the non-condensable component i (moli.moldaf,B-1). Its value 
is directly calculated from the experimental results presented in Chapter 4: 






                                                                     (2) 
where ?̇?𝑖 is the molar flow rate of component i (mol.h
-1) and ?̇?𝑑𝑟𝑦,𝐵 is the dry ash free molar 
biomass feeding rate (mol.h-1); 
 βChar is the stoichiometric coefficient of char (molChar.moldaf,B-1). It was evaluated by instantly 
immersing a given weight of beech wood in a dense fluidized bed containing 5 kg of inert 
particles (sand, dp = 249 µm) at different temperatures. The fluidizing gas was pure nitrogen.  
The char mass fraction in the pyrolysis products was obtained by measuring, after bed cooling 
under nitrogen, the weight of char recovered in the bed. The experimental results show that, 
beyond 750 °C, 11 wt% of the biomass was converted in the bed into char. Besides, the char 
obtained was analyzed (Morin et al. (2016)). Elemental analysis is reported in Table 5.2. The 
measured ash mass fraction was 17.89 wt%. Thus, βchar is calculated from these results by:  
𝛽𝐶ℎ𝑎𝑟 =
𝑊𝑐 ⋅ 𝑀𝐵 ⋅ (1 − 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑐ℎ𝑎𝑟)
(1 − 𝑋𝐻
𝑤𝑒𝑡) ⋅ (1 − 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑤𝑒𝑡) ⋅ 𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟
                                   (3) 
where Wc is the mass fraction of char formed during biomass pyrolysis (= 0.11), Mchar is the 
molar weight of char (0.013 kg.mol-1) and 𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑐ℎ𝑎𝑟 is the mass ash content in char reported in 
Table 5.2 (kgash.kgchar-1). For the beech wood, βchar is found to be equal to        
0.205 molChar.moldaf,B-1; 
 γTAR is the stoichiometric coefficient of tars. The measurement of tar composition during beech 
pellets steam-gasification experiments showed that tars are mainly made of benzene, toluene 
and naphthalene. In the pyrolysis model, it is assumed that only these tertiary tars are produced 
during biomass pyrolysis, with the same proportion as the one obtained during biomass steam-
gasification (65 mol% of C6H6, 19 mol% of C7H8 and 16 mol% of C10H8); 
 σH2O is the stoichiometric coefficient of H2O after the pyrolysis step (molH2O.moldaf,B-1); 
Thus, the proposed pyrolysis reaction model is in the following form: 
ΔH2OH2O + CH1.63O0.79 = αH2H2 + αCOCO + αCO2CO2 + αCH4CH4 + αC2H2C2H2 + αC2H4C2H4 + αC2H6C2H6 
+ σH2OH2O + βCharCH0.09O0.06 + γC6H6C6H6 + γC7H8C7H8 + γC10H8C10H8             (R2) 
where: 
 γC6H6, γC7H8 and γC10H8 are calculated by solving the elemental balance on carbon and hydrogen 
and following the tars composition defined above; 
 σH2O is calculated by solving the elemental balance on oxygen. 
Char elemental analysis (dry basis, wt%) 
C H O Ash 
75.49 0.56 6.06 17.89 
Table 5.2: Elemental analysis of the char recovered after fast pyrolysis of beech wood at 850 °C in a dense 
fluidized bed of sand. 
In Table 5.3 are reported the stoichiometric coefficients of the pyrolysis reaction model, for both olivine 
and sand particles fluidized bed. The results show that: 
 The water-gas shift reaction is favored in the presence of olivine. Indeed, more H2 and CO2 are 
produced during pyrolysis with olivine particles while less H2O is formed; 
 The tars cracking and steam-reforming reactions are favored in the presence of olivine, leading 
to a decrease in the C6H6, C7H8 and C10H8 production. This finding is consistent with that 
presented in Chapter 4; 
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 The amount of CO formed by pyrolysis in a bed of olivine particles is higher than that obtained 
using sand particles. This is related to the fact that the amount formed by tars decomposition is 
higher than the one consumed by water-gas shift reaction. 
Besides, it is noticed that the amount of H2O after the pyrolysis step is higher than the amount introduced 
in the reactor as biomass moisture, whatever the bed material nature. This result shows that a great 
amount of water vapour is produced during biomass pyrolysis. Thus, even if water vapour reacts with 
CO and tars in water-gas shift and tars steam-reforming reactions, it is always in excess. 
mol.moldaf,B-1 αH2 αCO αCO2 αCH4 αC2H2 αC2H4 αC2H6 σH2O βChar γC6H6 γC7H8 γC10H8 
Sand 0.209 0.334 0.105 0.102 0.0027 0.0306 0.0014 0.395 0.205 0.0176 0.0051 0.0043 
Olivine 0.296 0.353 0.129 0.099 0.00046 0.0332 0.0037 0.328 0.205 0.0133 0.0038 0.0032 
Table 5.3: Stoichiometric coefficients in the proposed pyrolysis reaction model. 
In addition, Table 5.4 presents the molar carbon distribution during the pyrolysis reaction. The results 
confirm that olivine particles favor water-gas shift and tars steam-reforming reactions, leading to a 
higher carbon conversion rate and a lower tar content. 
% Syngas (XcG) Char  Tar 
Sand 61 20 19 
Olivine 66 20 14 
Table 5.4: Molar carbon distribution during beech wood pyrolysis. 
2.2.2. Char steam-gasification 
Char formed by biomass pyrolysis is converted in the gasifier by steam into CO and H2 through steam-
gasification reaction. 
           𝐶𝐻0.09𝑂0.06 +  0.94𝐻2𝑂 => 𝐶𝑂 + 0.985𝐻2                               (R3) 
According to Hemati et al. (1988), char steam-gasification can be represented by a shrinking core model, 
which expression is presented below, assuming that char particles are spherical: 
𝑅𝑆𝐺 = −3.602 ⋅ 10







                            (4) 
where RSG is the reaction rate (mol.s-1.m-3), R is the gas constant (8.314 J.mol-1.K-1), T is the temperature 
in the gasifier (K), PH2O is the steam partial pressure in the gasifier (atm) and dc is the instantaneous 
diameter of char particles (m). This diameter is related to the char conversion rate by: 
𝑑𝑐 = 𝑑𝑐,0 ⋅ (1 − 𝑋𝑆𝐺)
1
3                                                              (5) 
where dc,0 is the initial char diameter (m) and XSG is the char conversion rate (-). 
The combination of Equations 4 and 5 leads to: 
𝑅𝑆𝐺 = −3.602 ⋅ 10






𝑑𝑐,0 ⋅ (1 − 𝑋𝑆𝐺)
                 (6) 
2.2.3. Water-gas shift 
The water-gas shift reaction is reversible and can be catalyzed by olivine particles (Yu et al. (2006), 
Ratnasamy et al. (2009)).  
𝐶𝑂 +  𝐻2𝑂 = 𝐻2 + 𝐶𝑂2                                                          (R4) 
In a first time, several kinetic correlations were tested (Table 5.5). The most consistent kinetic law is the 
one proposed by Liu et al. (2003). Besides, several authors already used it in biomass gasification models 
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(Macak et al. (1978), Gururajan et al. (1992), Noubli et al. (2015)). Thus, this kinetic correlation is used 
to establish the model simulations. 
Authors Reaction rate  
Graven et al. 







1 + 3.6 ⋅ 10−3 ⋅ 𝐶𝐶𝑂











































Choi et al. 
(2003) 
















Liu et al. 
(2003) 𝑅𝑊𝐺𝑆 = 2.78 ⋅ 𝑒 (
−12560
𝑅 ⋅ 𝑇
) ⋅ 𝐶𝐶𝑂 ⋅ 𝐶𝐻2𝑂 −
2.78 ⋅ 𝑒 (
−12560
𝑅 ⋅ 𝑇 )
𝐾𝑒
⋅ 𝐶𝐶𝑂2 ⋅ 𝐶𝐻2 
(11) 
Table 5.5: Kinetic laws tested for the water-gas shift reaction. 
In Table 5.5, RWGS is the reaction rate (mol.s-1.m-3), T is the temperature in the gasifier (K), Ci is the 
molar concentration of the component i in the gaseous phase (mol.m-3), P°i is the partial pressure of the 
component i in the gaseous phase (Pa), P is the total pressure in the gasifier (Pa) and Ke is the 
thermodynamic equilibrium constant (-). This equilibrium constant is expressed by: 
Ruthven (1969)     𝐾𝑒 = 𝑒 (




)      (12) 
Liu et al. (2003)                                     𝐾𝑒 = 0.0265 ⋅ 𝑒 (
3958.5
𝑇
)                                                              (13) 
2.2.4. Tars steam-reforming 
In this work, it is assumed that the steam-reforming of tars (benzene, toluene and naphthalene) can be 
represented by: 
𝐶6𝐻6 + 6𝐻2𝑂 => 9𝐻2 + 6𝐶𝑂                                           (R5) 
𝐶7𝐻8 + 7𝐻2𝑂 => 11𝐻2 + 7𝐶𝑂                                          (R6) 
𝐶10𝐻8 + 10𝐻2𝑂 => 14𝐻2 + 10𝐶𝑂                                        (R7) 
It should be noted that no kinetic correlations allowing modelling these reactions in a dense fluidized 
bed of olivine particles were found in the literature. In this study, it is assumed that these tars have the 
same conversion rate, XSR, chosen by the user or identified from the experimental results. From this 
value, a tar consumption rate is calculated as follows: 
𝑅𝑆𝑅
𝑖 = 𝑋𝑆𝑅 ⋅ ?̇?𝑖
𝑒,𝐺                                                                 (14)  
where 𝑅𝑆𝑅
𝑖  is the tars consumption rate (mol.s-1), XSR is the steam-reforming conversion rate (-) and ?̇?𝑖
𝑒,𝐺 
is the molar flow rate of tar i at the inlet of the gasifier (i.e. produced by biomass pyrolysis) (mol.s-1). 
2.3. Gasifier modelling: molar balance equations 
The molar balance equations for each component in the gasifier are given below: 
?̇?𝐻2
𝑒,𝐺 − ?̇?𝐻2
𝑠,𝐺 + 0.985 ⋅ 𝑅𝑆𝐺 ⋅ 𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺 + 𝑅𝑊𝐺𝑆 ⋅ 𝑉𝑔𝑎𝑠 + 9𝑅𝑆𝑅
𝐶6𝐻6 + 11𝑅𝑆𝑅
𝐶7𝐻8 + 14𝑅𝑆𝑅
𝐶10𝐻8 = 0         (15) 
?̇?𝐶𝑂
𝑒,𝐺 − ?̇?𝐶𝑂
𝑠,𝐺 + 𝑅𝑆𝐺 ⋅ 𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺 − 𝑅𝑊𝐺𝑆 ⋅ 𝑉𝑔𝑎𝑠 + 6𝑅𝑆𝑅
𝐶6𝐻6 + 7𝑅𝑆𝑅
𝐶7𝐻8 + 10𝑅𝑆𝑅
𝐶10𝐻8 = 0                    (16) 





𝑠,𝐺 + 𝑅𝑊𝐺𝑆 ⋅ 𝑉𝑔𝑎𝑠 = 0                                                      (17) 
?̇?𝐶𝐻4
𝑒,𝐺 − ?̇?𝐶𝐻4
𝑠,𝐺 = 0                                                                     (18) 
?̇?𝐶2𝐻4
𝑒,𝐺 − ?̇?𝐶2𝐻4












𝐶10𝐻8 = 0                                                           (22) 
?̇?𝐻20
𝑒,𝐺 − ?̇?𝐻20
𝑠,𝐺 − 0.94 ⋅ 𝑅𝑆𝐺 ⋅ 𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺 − 𝑅𝑊𝐺𝑆 ⋅ 𝑉𝑔𝑎𝑠 − 6𝑅𝑆𝑅
𝐶6𝐻6 − 7𝑅𝑆𝑅
𝐶7𝐻8 − 10𝑅𝑆𝑅
𝐶10𝐻8 = 0           (23) 
?̇?𝐶ℎ𝑎𝑟
𝑒,𝐺 − ?̇?𝐶ℎ𝑎𝑟
𝑠,𝐺 − 𝑅𝑆𝐺 ⋅ 𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺 = 0                                                   (24) 
where ?̇?𝑖
𝑒,𝐺 is the molar flow rate of the component i produced by pyrolysis reaction (mol.s-1), ?̇?𝑖
𝑠,𝐺is 
the molar flow rate of the component i at the outlet of the gasifier (mol.s-1), 𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺  is the volume of char 
in the dense fluidized bed of the gasifier (m3) and 𝑉𝑔𝑎𝑧 is the volume of gas in the gasifier (m
3). Let’s 
precise that the term ?̇?𝐶ℎ𝑎𝑟
𝑠,𝐺  is null in the gasifier disconnected (dense fluidized bed). 
2.4. Model parameters 
Char volume estimation in dense fluidized bed: 𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺  




𝑒,𝐺 ⋅ (1 − 𝑋𝑆𝐺) ⋅ 𝑀𝑐ℎ𝑎𝑟 ⋅ 𝜏𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺
𝜌𝑐ℎ𝑎𝑟
                                      (25) 
where 𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺  is the char volume in the gasifier (m3), Mchar is the molar weight of char (kg.mol-1), 𝜏𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺  
is the char residence time in the gasifier (s) and 𝜌𝑐ℎ𝑎𝑟 is the char density (330 kg.m
-3 according to 
Teixeira (2012)). 
Char residence time estimation in the gasifier: 𝜏𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺  
The char steam-gasification conversion rate is calculated based on the elutriation phenomenon. It is 
assumed that char particles remain in the bed until their mean diameter is low enough so that the char 
terminal settling velocity (Ut,char) is equal to the gas velocity (Ugas) in the reactor. Then, the particles are 
transported with the gaseous flow at the gasifier outlet. Thus, the char residence time is the time until 
which the particles leave the reactor. It is used in order to calculate the char volume in the bed. The char 
terminal settling velocity depends on the char and gas properties. It is estimated using the correlation 
proposed by Haider et al. (1989), presented in Chapter 3.   
Gas volume estimation in dense fluidized bed: 𝑉𝑔𝑎𝑧 








𝐺 )                                                         (26) 
where ε is the average bed voidage (-). The latter is calculated by the correlation proposed in Chapter 3. 
Gas residence time estimation in the gasifier: 𝜏𝑔𝑎𝑠 




                                                                        (27) 
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where 𝜏𝑔𝑎𝑠  is the gas residence time (s), ?̇?𝑔𝑎𝑠  is the gas volumetric flow rate at the gasifier outlet       
(m3.s-1) and 𝑉𝑔𝑎𝑠 is the gas volume in the gasifier defined above (m
3). 
Char steam-gasification conversion rate in the gasifier: 𝑋𝑆𝐺  






𝑒,𝐺                                                                   (28) 
where ?̇?𝑐ℎ𝑎𝑟
𝑒,𝐺  is the char molar flow rate in the gasifier after the pyrolysis reaction (mol.s-1) and ?̇?𝑐ℎ𝑎𝑟
𝑠,𝐺  is 
the char molar flow rate in the gasifier after the steam-gasification reaction (mol.s-1). The latter is 
calculated by the model. 
CO water-gas shift conversion rate in the gasifier: 𝑋𝑊𝐺𝑆 









                                (29) 
Tars steam-reforming conversion rate determination in the gasifier: 𝑋𝑆𝑅 
This parameter is estimated from the experimental results, by minimizing the difference between the 
latter and the model results. 
Initial char mean diameter estimation: 𝑑𝑐,0 
In the case of beech sawdust gasification, the following assumptions are considered in order to estimate 
the initial char mean diameter: 
 The biomass particles are spherical; 
 The biomass pyrolysis leads to a decrease in the particle mean diameter, according to the 
following equation: 






                                                           (30) 
where dc,0 is the initial char diameter (µm), dbiomass is the initial biomass equivalent spherical 
diameter (µm), ρbiomass is the biomass density (733 kg.m-3), and Wc is the mass fraction of 
biomass converted into char (-). 
2.5. Gasifier modelling results 
In this part is presented the comparison between the gasifier modelling tool results and the experimental 
findings. 
2.5.1. Effect of the steam to biomass mass ratio 
Simulations are carried out in the same operating conditions as those used during the experiments. For 
each experiment, the tars steam-reforming conversion rate is identified. Figure 5.2 and Figure 5.3 
illustrate that the model predictions are very close to the experimental results. In addition, the same 
trends are observed regarding the evolution of each parameter vs. steam to biomass mass ratio. 
Nevertheless, some differences are found: 
 The carbon conversion rates estimated are always slightly lower than the experimental ones; 
 The estimated H2 and CO yields are slightly higher than the experimental ones; 
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 The estimated CO2 yields are slightly lower than the experimental ones. 
Regarding the C2Hx yields, the ones estimated are close to the experimental values. Besides, the 
estimated CH4 yields are lower than the experimental results. 
These differences can be explained by: 
 The fact that the freeboard area is not considered in this model. This area represents a high gas 
volume in the reactor. Thus, the gas residence time in the gasifier is under-estimated in this 
model; 
 Some CH4 can be produced during tars conversion reactions (cracking, steam-reforming, 
hydrodealkylation…), which is not considered in this model. 
 
Figure 5.2: Comparison between the model results and the experimental findings: effect of the steam to biomass 
mass ratio on the carbon conversion rate (a) and the syngas yield (b) (T = 850 °C, FH2O = 4.1 kg.h-1). 
 
Figure 5.3: Comparison between the model results and the experimental findings: effect of the steam to biomass 
mass ratio on each component yield (T = 850 °C, FH2O = 4.1 kg.h-1). 
Besides, results reported in Table 5.6 show that an increase in the steam to biomass mass ratio, for a 
constant steam mass flow rate, leads to increase char and gas residence time in the gasifier as well as 
steam partial pressure, which promotes char gasification, water-gas shift and tars steam-reforming 
conversion rates. In addition, the difference between the estimated water-gas shift conversion rate and 
that at the thermodynamic equilibrium decreases. These trends confirm the experimental interpretations 
proposed in Chapter 4. Indeed, Figure 5.4 shows that the estimated tars steam-reforming conversion rate 
increases linearly with the steam to biomass mass ratio (FH2O/Fdaf,B), according to the following equation: 
𝑋𝑆𝑅 = 13.387 ⋅
𝐹𝐻2𝑂
𝐹𝑑𝑎𝑓,𝐵
                                                                (31) 
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FH2O/Fdaf,B (kg.kg-1) 1.4 1.7 2.0 2.6 3.7 4.1 5.6 
Char gasification conversion rate (%) 46 51 55 59 64 65 67 
Water-gas shift conversion rate (%) 29 33 37 41 47 49 54 
Difference between the estimated water-
gas shift conversion rate and that at the 
thermodynamic equilibrium (%) 
53 50 47 44 40 39 36 
Tars steam-reforming conversion rate (%) 18 23 28 36 51 56 76 
Char terminal settling velocity (m.s-1) 0.31 0.29 0.27 0.26 0.24 0.23 0.22 
Char residence time (min) 7.7 8.6 9.2 9.7 10.3 10.5 10.7 
Gas residence time (s) 1.19 1.22 1.26 1.29 1.33 1.34 1.37 
Steam partial pressure (atm) 0.55 0.57 0.59 0.62 0.66 0.67 0.70 
Table 5.6: Results of the gasifier modelling tool: effect of the steam to biomass mass ratio (T = 850 °C, 
FH2O = 4.1 kg.h-1). 
 
Figure 5.4: Effect of the steam to biomass mass ratio on the estimated tars steam-reforming conversion rate 
(T = 850 °C, FH2O = 4.1 kg.h-1). 
2.5.2. Effect of the bed temperature 
Figure 5.5 and Figure 5.6 illustrate the comparison between the model predictions and the experimental 
results. 
It is found that the model results are consistent with the experimental ones. 
 
Figure 5.5: Comparison between the model results and the experimental findings: effect of the bed temperature 
on the carbon conversion rate (a) and the syngas yield (b) (Fdaf,B = 1 kg.h-1, U/Umf = 6). 




Figure 5.6: Comparison between the model results and the experimental findings: effect of the bed temperature 
on each component yield (Fdaf,B = 1 kg.h-1, U/Umf = 6). 
Results reported in Table 5.7 show that, as bed temperature increases: 
 The gas residence time in the gasifier slightly increases. This can be explained by the effect of 
bed temperature on the minimum fluidization velocity (Umf). The latter decreases with an 
increase in bed temperature. Thus, in order to keep the same U/Umf ratio as temperature was 
increased, steam velocity was reduced, leading to higher gas residence time in the gasifier; 
 The char residence time decreases. This can be explained by the promoting effect of temperature 
on steam-gasification kinetics, leading to a faster reduction of the mean char particle size. This 
phenomenon facilitates the elutriation phenomenon. The low effect of bed temperature on the 
char gasification conversion rate confirms these explanations; 
 The tars steam-reforming conversion rate significantly increases. This can be attributed to the 
promoting effect of temperature and gas residence time on tars reforming. Figure 5.7 shows that 
the tars steam-reforming conversion rate strongly increases from 12 to 64 % between 750 and 
800 °C, and then slightly rises from 64 to 77 % between 800 and 850 °C; 
 The water-gas shift conversion rate is lowly affected by the bed temperature in the operating 
conditions. This can be explained by the opposite effect of this parameter on the thermodynamic 
and kinetic phenomena. The increase in the temperature: 
o Disfavors the CO water-gas shift conversion on the thermodynamic point of view; 
o Favors water-gas shift kinetics by rising gas residence time; 
The competition between these phenomena could explain these results. In addition, the 
difference between the estimated water-gas shift conversion rate and that at the thermodynamic 
equilibrium decreases. 
 Bed temperature (°C) 750 800 850 
Char gasification conversion rate (%) 54 55 53 
Water-gas shift conversion rate (%) 61 62 62 
Difference between the estimated water-gas shift conversion rate and that at 
the thermodynamic equilibrium (%) 
33 27 25 
Tars steam-reforming conversion rate (%) 12 64 77 
Char terminal settling velocity (m.s-1) 0.30 0.29 0.28 
Char residence time (min) 56.0 19.8 7.4 
Gas residence time (s) 2.20 2.30 2.35 
Steam partial pressure (atm) 0.77 0.73 0.71 
Table 5.7: Results of the gasifier modelling tool: effect of the bed temperature (Fdaf,B = 1 kg.h-1, U/Umf = 6). 




Figure 5.7: Effect of the bed temperature on the estimated tars steam-reforming conversion rate (Fdaf,B = 1 kg.h-1, 
U/Umf = 6). 
2.5.3. Effect of the steam mass flow rate 
The effect of the steam mass flow rate, or fluidizing gas velocity, is modelled in the same operating 
conditions as the ones used experimentally. The results are reported in Figure 5.8 and Figure 5.9. 
In a first time, it can be noticed that the model results are close to the experimental ones. 
 
Figure 5.8: Comparison between the model results and the experimental findings: effect of the steam mass flow 
rate on the carbon conversion rate (a) and the syngas yield (b) (T = 820 °C, Fdaf,B = 2.2 kg.h-1). 
 
Figure 5.9: Comparison between the model results and the experimental findings: effect of the steam mass flow 
rate on each component yield (T = 820 °C, Fdaf,B = 2.2 kg.h-1). 
Results reported in Table 5.8 highlight that, as steam mass flow rate, or fluidizing gas velocity, increases: 
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 The char steam-gasification and tars steam-reforming conversion rates decrease (Figure 5.10). 
These evolutions are more pronounced beyond FH2O = 5.5 kg.h-1, corresponding to U/Umf = 5. 
This can be explained by the effect of this parameter on gas and char residence time in the 
gasifier. These parameters decrease from 1.23 to 1.12 seconds and from 15.3 to 7.9 minutes, 
respectively; 
 The water-gas shift conversion rate slightly decreases. This can be explained by the competition 
between two phenomena:  
o A rise in steam partial pressure, which favors the water-gas shift reaction; 
o A reduction of the gas residence time, which disfavors the water-gas shift; 
In addition, the difference between the estimated water-gas shift conversion rate and that at the 
thermodynamic equilibrium is found to increase. 
FH2O (kg.h-1) 4.5 5.5 6.3 
Char gasification conversion rate (%) 53 43 34 
Water-gas shift conversion rate (%) 35 32 31 
Difference between the estimated water-gas shift conversion rate and that at 
the thermodynamic equilibrium (%) 
52 57 61 
Tars steam-reforming conversion rate (%) 35 28 10 
Char terminal settling velocity (m.s-1) 0.29 0.33 0.35 
Char residence time (min) 15.3 10.8 7.9 
Gas residence time (s) 1.23 1.16 1.12 
Steam partial pressure (atm) 0.60 0.66 0.70 
Table 5.8: Results of the gasifier modelling tool: effect of the steam mass flow rate (T = 820 °C,  
Fdaf,B = 2.2 kg.h-1). 
 
Figure 5.10: Effect of the steam mass flow rate on the estimated tars steam-reforming conversion rate (a) and the 
char steam-gasification conversion rate (b) (T = 820 °C, Fdaf,B = 2.2 kg.h-1). 
3. Modelling and simulation of the biomass gasification in a FICFB reactor 
The modelling tool is made of: 
 Molar balance on each component in both gasifier and combustor; 
 Enthalpy balance on both gasifier and combustor. 
This model can predict each stream properties (i.e. composition, flow rate, enthalpy flux and 
temperature) as well as the dry syngas yield. It takes into account (Figure 5.11): 
 The unconverted char discharge flow rate from the gasifier to the combustor; 
 The olivine circulation flow rate between the gasifier and the combustor; 
 The char and additional natural gas combustion in the combustor to ensure the temperature 
control in the system. 
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The water-gas shift and char steam-gasification reactions kinetic correlations are the same as in the 
dense fluidized bed gasifier modelling tool. 
In this model, char residence time in the gasifier is considered equal to the olivine one. It is defined as 
the ratio between the gasifier olivine inventory, calculated from the total pressure drop in the gasifier, 
and the olivine circulation flow rate. 
The molar and enthalpy balance on gasifier and combustor are based on the following assumptions: 
 All the unconverted char in the gasifier is discharged to the combustor; 
 The char and natural gas combustion are considered complete; 
 For a fixed olivine circulation flow rate, the natural gas molar flow rate and the combustor 
temperature are calculated in order to equilibrate the enthalpy balance on the overall FICFB 
reactor; 
 In a first time, the thermal loss is not considered in this model; 
 The air flow rate can be set or calculated so that the oxygen molar fraction at the combustor 
outlet is higher than 6 %; 
 The temperature of the medium particles at the combustor outlet is equal to the one of the flue 
gas;  
 The gas and solid stream properties at the combustor outlet are calculated by the overall molar 
and enthalpy balances. 
 
Figure 5.11: FICFB biomass gasifier model. 
3.1. Char and natural gas combustion 
Unconverted char circulates with bed material from the gasifier to the combustor, in order to be burnt 
through combustion reaction: 






) 𝑂2 => 𝐶𝑂2 +
0.09
2
𝐻2𝑂                           (R8) 
In this model, the char conversion rate 𝑋𝑐𝑜𝑚𝑏
𝐶ℎ𝑎𝑟  is assumed to be 100 %. Thus, the reaction rate of char 





𝑠,𝐺                                                       (32) 




𝐶ℎ𝑎𝑟  is the reaction rate of char combustion (mol.s-1), 𝑋𝑐𝑜𝑚𝑏
𝐶ℎ𝑎𝑟  is the char conversion rate (-) and 
?̇?𝐶ℎ𝑎𝑟
𝑠,𝐺  is the molar flow rate of char coming from the gasifier (mol.s-1). 
Besides, natural gas is fed in the combustor. Its combustion is a supplementary source of heat. Natural 
gas used at the LGC is made of methane, ethane, propane, butane, pentane, hexane, nitrogen and carbon 
dioxide (Table 4.4 in Chapter 4). Thus, the combustion reactions involved in natural gas combustion are 
assumed to be: 




𝑂2 => 2𝐶𝑂2 + 3𝐻2𝑂                                               (R10) 
𝐶3𝐻8 +  5𝑂2 => 3𝐶𝑂2 + 4𝐻2𝑂                                               (R11) 
𝐶4𝐻10 +  
13
2
𝑂2 => 4𝐶𝑂2 + 5𝐻2𝑂                                             (R12) 
𝐶5𝐻12 +  8𝑂2 => 5𝐶𝑂2 + 6𝐻2𝑂                                              (R13) 
𝐶6𝐻14 +  
19
2
𝑂2 => 6𝐶𝑂2 + 7𝐻2𝑂                                             (R14) 
It is assumed that the combustible components in natural gas have the same combustion rate Xcomb, given 
by the user and set at 100 % in this study. Thus, the reaction rate is calculated for each combustible 
component i as follow: 
𝑅𝑐𝑜𝑚𝑏
𝑖 = 𝑋𝑐𝑜𝑚𝑏 ⋅ ?̇?𝑖
𝑒,𝐺                                                             (33) 
3.2. FICFB modelling: molar balance equations 
The molar balance on the gasifier is the same as the one presented in Section 2.3. 








𝑠,𝐶 = 0                                                                (35) 
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𝐴𝑖𝑟 − ?̇?𝑂2





































































𝐶6𝐻14 = 0                                                         (44) 
where ?̇?𝐶ℎ𝑎𝑟
𝑠,𝐺  is the molar flow rate of char at the inlet of the combustor (mol.s-1), ?̇?𝑖
𝑠,𝐶 is the molar flow 
rate of the component i at the outlet of the combustor (mol.s-1), ?̇?𝑖
𝐴𝑖𝑟  is the molar flow rate of the 
component i introduced in the combustor through air stream (mol.s-1), ?̇?𝑖
𝑒,𝐺𝑁 is the molar flow rate of 
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the component i introduced in the combustor through natural gas stream (mol.s-1), 𝑅𝑐𝑜𝑚𝑏
𝐶ℎ𝑎𝑟  is the reaction 
rate of char combustion (mol.s-1) and 𝑅𝑐𝑜𝑚𝑏
𝑖  is the reaction rate of component i combustion (mol.s-1). 
3.3. Enthalpy balance 
The enthalpy flux of a stream, noticed j, at a temperature T, is given by: 
𝐻𝑗
𝑇 = ∑ 𝐻𝑖,𝑗
𝑇
𝑖
                                                                     (45) 
where T is the temperature of the stream (K), j is the stream number (Figure 5.11), i represents all the 
solid and gaseous components in the system, 𝐻𝑗
𝑇 is the enthalpy flux of a stream j for a temperature T 
(J.s-1), 𝐻𝑖,𝑗
𝑇  is the enthalpy flux of the component i in the stream j at the temperature T (J.s-1). 
For char and gaseous components in the stream j, the enthalpy flux is given by: 
𝐻𝑖,𝑗
𝑇 = ?̇?𝑖,𝑗 ⋅ [∆𝐻𝑓,𝑖
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓) + ∫ (𝑐𝑝𝑖 ⋅ 𝑑𝑇)
𝑇
𝑇𝑟𝑒𝑓
]                                      (46) 
where ?̇?𝑖,𝑗  is the molar flow rate of the component i in the stream j (mol.s
-1), Tref is the reference 
temperature (K), ∆𝐻𝑓,𝑖
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓) is the enthalpy of formation of the component i at the temperature Tref 
(J.mol-1) and cpi is the molar heat capacity of component i (J.mol-1.K-1) depending on temperature.  
Regarding olivine, the enthalpy flux is defined as follows: 
𝐻𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒,𝑗
𝑇 = ?̇?𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒,𝑗 ⋅ 𝑐𝑝𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒 ⋅ (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)                                     (47) 
where 𝐻𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒,𝑗
𝑇  is the enthalpy flux of olivine in the stream j at temperature T (J.s-1), ?̇?𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒,𝑗 is the 
mass flow rate of olivine in the stream j (kg.s-1) and 𝑐𝑝𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒 is the mass heat capacity of olivine (J.kg
-
1.K-1). 






0 (𝑇𝑟𝑒𝑓) + 𝑐𝑝𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠 ⋅ (𝑇 − 𝑇𝑟𝑒𝑓)]       (48) 
where 𝐻𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠,1
𝑇  is the enthalpy flux of biomass in the stream 1 (J.s-1), 𝐹𝑑𝑎𝑓,𝐵 is the dry ash free biomass 
feeding rate (kg.h-1), MB is the biomass molar weight (kg.mol-1), 𝑐𝑝𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠 is the mass heat capacity of 
biomass (J.mol-1.K-1) and ∆𝐻𝑓,𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓) is the enthalpy of formation of biomass at the reference 
temperature (J.mol-1) calculated as follows: 
∆𝐻𝑓,𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠





0 (𝑇𝑟𝑒𝑓) − 𝐿𝐻𝑉𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠          (49) 
where ∆𝐻𝑓,𝐶𝑂2
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓)  is the enthalpy of formation of CO2 at the reference temperature (J.mol
-1), 
∆𝐻𝑓,𝐻2𝑂𝑠
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓)  is the enthalpy of formation of steam at the reference temperature (J.mol
-1) and 
LHVbiomass is the biomass LHV (J.mol-1). 
Enthalpy balance in the gasifier 
In the gasifier, the equations of the enthalpy balance are: 
𝐻1 + 𝐻2 + 𝐻8 = 𝐻3 + 𝐻4                                                      (50) 
Enthalpy balance in the combustor 
In the combustor, the equation of the enthalpy balance is: 
Chapter 5 – Modelling tool for biomass gasification in a FICFB reactor 
164 
 
𝐻4 + 𝐻5 + 𝐻6 = 𝐻7 + 𝐻8                                                          (51) 
3.4. FICFB modelling tool results 
In this part is presented the comparison between the FICFB modelling tool results and the experimental 
findings presented in Chapter 4. 
3.4.1. Reference test modelling 
In a first time, the model predictions are compared to the reference test presented in Chapter 4. The 
operating conditions of this test are reported in Table 5.9. The only adjustable parameter is the tars 
steam-reforming conversion rate. It is identified in order to respect the tar mass concentration measured 
in the dry syngas during the experiment, and equal to 18.3 g.Nm-3. Besides, the initial char mean 
diameter, used in the steam-gasification reaction rate determination, is considered equal to 410 µm. This 
value is: 
 Close to the mean diameter of the sawdust particles used in order to prepare the pellets particles; 
 Similar to the char mean diameter measured at the bottom of the combustor and presented in 
Chapter 4. 
In Table 5.10 are reported the model predictions. It is shown that: 
 The estimated H2 and CO yields are much higher than the experimental ones; 
 The CO2 yield is much lower than the experimental value; 
 The estimated carbon conversion rate is lower than the experimental one. 
These differences can be explained by: 
 The fact that the freeboard area is not considered in the gasifier; 
 Additional CH4 could be produced during tars conversion reactions (cracking, 
hydrodealkylation…) which is not considered in this model; 
 H2 and CO might be converted into H2O and CO2 in the gasifier by the oxygen transported with 
olivine from the combustor. 
Dense bed temperature in the gasifier (°C) 815 
Dense bed temperature in the combustor (°C) 832 
Temperature at the outlet of the combustor (°C) 860 
Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 852 
Dry ash free biomass feeding rate (kg.h-1) 5.0 
Fluidizing steam mass flow rate (kg.h-1) 6.5 (6.Umf) 
Steam to biomass mass ratio (kg.kg-1) 1.3 
Bed material circulation mass flow rate (kg.h-1) 1000 
Air flow rate in the combustor (Nm3.h-1) 41 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 3.3 
Bed material Olivine 
Table 5.9: Operating conditions of the reference test. 
Table 5.10 also shows that, for a gasifier temperature equal to 815 °C, the temperature in the combustor 
is 820 °C, which is much lower than the experimental value at the outlet of the standpipe (852 °C). 
Besides, the natural gas flow rate estimated to respect the enthalpy balance is 0.79 Nm3.h-1, which is 
also lower than the experimental flow rate (3.3 Nm3.h-1). These differences are likely related to the 
thermal losses in the experimental rig, not taken into account in this model, as well as the screw feeder 
and the circulating solid flow meter cooling system: cold water circulates in a jacket surrounding them. 
Chapter 5 – Modelling tool for biomass gasification in a FICFB reactor 
165 
 
Regarding the flue gas composition reported in Table 5.10, it shows that the O2 molar fraction estimated 
by the model is higher than the experimental value. On the contrary, the estimated CO2 molar fraction 
is lower than the experimental one. This can be explained by the fact that the natural gas flow rate 
estimated by the model in order to equilibrate the enthalpy balance is lower than the experimental flow 
rate. 






PH2 (Nm3.kg-1) 0.40 (± 8%) 0.49 
PCO (Nm3.kg-1) 0.25 (± 8%) 0.31 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.29 (± 8%) 0.20 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.1 (± 8%) 0.084 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.036 (± 8%) 0.032 
PG (Nm3.kg-1) 1.08 (± 8%) 1.12 
XcG (%) 84 (± 7%) 77.5 






 Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 852 820 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 3.3 0.79 
N2 molar fraction in the dry flue gas (%) 86 81 
O2 molar fraction in the dry flue gas (%) 2 15 
CO2 molar fraction in the dry flue gas (%) 12 4 
Table 5.10: Comparison between the FICFB model results and the experimental findings: reference test. 
In a second time, an oxygen entry is added in the gasifier, coming from the combustor, in order to 
represent the oxygen molar flow rate transported through olivine oxidation. The oxygen molar flow rate 
is identified by minimizing the difference between the model predictions and the experimental results. 
Then, it is assumed that H2 and CO combustions consume the same O2 amount (6 mol.h-1 for each 
combustion reaction). The oxygen molar flow rate value identified is 18 mol.h-1. This value is in the 
same order of magnitude, but higher, than the experimental value (12 mol.h-1). 
In Table 5.11 are reported the new results of the model.  It is shown that, when oxygen transport from 
combustor to gasifier is considered: 
 Estimated H2, CO and CO2 yields are closer to the experimental results; 
 The carbon conversion rate and syngas yield are lowly affected by the oxygen transported from 
the combustor to the gasifier; 
 The combustor temperature and natural gas flow rate slightly decrease. This is explained by the 
heat supplied by H2 and CO combustion in the gasifier. Thus, the heat necessary from the 
combustor, in order to maintain the gasifier temperature, is lower; 
 The O2 molar fraction in the flue gas slightly decreases. This is related to the competition 
between two phenomena: 
o A part of O2 is transported from the combustor to the gasifier, decreasing O2 molar 
fraction in the flue gas; 
o The natural gas flow rate decreases, leading to a lower O2 consumption and a higher O2 
molar fraction in the flue gas. 
These results indicate that olivine oxidation/reduction cycles in the FICFB reactor can lead to oxygen 
transport from the combustor to the gasifier. 
Besides, in Table 5.12 are reported the conversion rates for each reaction, as well as the char and gas 
residence time, the steam partial pressure in the gasifier and the difference between the estimated water-
gas shift conversion rate and that at the thermodynamic equilibrium. The results show that 91 mol% of 
the char produced by biomass pyrolysis is consumed in the combustor. 
Chapter 5 – Modelling tool for biomass gasification in a FICFB reactor 
166 
 






PH2 (Nm3.kg-1) 0.40 (± 8%) 0.39 
PCO (Nm3.kg-1) 0.25 (± 8%) 0.25 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.29 (± 8%) 0.27 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.1 (± 8%) 0.084 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.036 (± 8%) 0.032 
PG (Nm3.kg-1) 1.08 (± 8%) 1.02 
XcG (%) 84 (± 7%) 77.6 






 Temperature at the outlet of the standpipe (°C) 852 819 
Natural gas flow rate (Nm3.h-1) 3.3 0.77 
N2 molar fraction in the dry flue gas (%) 86 81 
O2 molar fraction in the dry flue gas (%) 2 14 
CO2 molar fraction in the dry flue gas (%) 12 5 
Table 5.11: Comparison between the FICFB model results and the experimental findings: reference test with 
oxygen circulation from the combustor to the gasifier. 
Char gasification conversion rate (%) 9 
Water-gas shift conversion rate (%) 24 
Tars steam-reforming conversion rate (%) 69 
Difference between the estimated water-gas shift conversion rate and that at the thermodynamic 
equilibrium (%) 
62 
Char residence time (min) 4.1 
Gas residence time (s) 1.47 
Steam partial pressure (atm) 0.59 
Table 5.12: Results of the FICFB modelling tool: reference test with oxygen circulation from the combustor to 
the gasifier. 
Finally, in order to estimate the thermal loss in the FICFB unit, a thermal energy release term is added 
in the enthalpy balance. The value of the thermal loss is then identified in order to respect the 
experimental combustor temperature value. A thermal loss of 15.5 kW allows predicting the combustor 
temperature. Besides, when this thermal loss is taken into account, results show that: 
 Gasifier performance (i.e. each component yield, carbon conversion rate, syngas yield and tar 
concentration in the dry syngas) is not affected; 
 The natural gas flow rate increases, which is consistent since its combustion enables the increase 
in the combustor temperature; 
 The O2 molar fraction in flue gas decreases while the CO2 one increases. This is related to the 
increase in the natural gas flow rate burnt in the combustor, which consumes more O2 and 
produces more CO2. 
3.4.2. Effect of the bed material circulation flow rate 
In order to model the effect of the bed material circulation flow rate, a simulation is performed with a 
solid flow rate equal to 350 kg.h-1. The tars steam-reforming conversion rate XSR is kept at the same 
value as the one identified for a bed material circulation flow rate equal to 1000 kg.h-1 (69 %, presented 
above). This assumption is based on the fact that the bed material circulation flow rate is not expected 
to affect the gas residence time in the gasifier. The oxygen amount transported with olivine from the 
combustor to the gasifier is identified from the experimental results, by minimizing the difference 
between the latter and the model results. 
In Table 5.13 are reported the results of the model. It is shown that the effect of the bed material 
circulation flow rate on the syngas yield and the carbon conversion rate is consistent with the 
experimental findings: these criteria increase as circulation flow rate decreases. 
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Besides, results reported in Table 5.14 show that, as bed material circulation flow rate decreases: 
 The char residence time in the gasifier increases, promoting the char gasification conversion 
rate; 
 Neither the estimated water-gas shift conversion rate, nor the difference between the latter and 
that at the thermodynamic equilibrium, are affected. This is related to the almost constant gas 
residence time and steam partial pressure in the gasifier. 
 Experimental findings Model results Model results 
Fp (kg.h-1) 350 1000 
PH2 (Nm3.kg-1) 0.40 (± 9%) 0.41 0.39 
PCO (Nm3.kg-1) 0.24 (± 8%) 0.26 0.25 
PCO2 (Nm3.kg-1) 0.32 (± 8%) 0.27 0.27 
PCH4 (Nm3.kg-1) 0.092 (± 9%) 0.084 0.084 
PC2Hx (Nm3.kg-1) 0.037 (± 8%) 0.032 0.032 
PG (Nm3.kg-1) 1.1 (± 7%) 1.07 1.02 
XcG (%) 86 (± 8%) 80.3 77.6 
Tar concentration (g.Nm-3) non measured 17.5 18.3 
Temperature at the outlet of the 
standpipe (°C) 
842 829 819 
O2 molar flow rate transported from the 
combustor to the gasifier (mol.h-1) 
non measured 18 18 
Table 5.13: Comparison between the FICFB model results and the experimental findings: effect of the bed 
material circulation flow rate. 
Solid circulation flow rate (kg.h-1) 350 1000 
Char gasification conversion rate (%) 22 9 
Water-gas shift conversion rate (%) 24 24 
Tars steam-reforming conversion rate (%) 69 69 
Difference between the estimated water-gas shift conversion rate and that at the 
thermodynamic equilibrium (%) 
62 62 
Char residence time (min) 16.4 4.1 
Gas residence time (s) 1.46 1.47 
Steam partial pressure (atm) 0.58 0.59 
Table 5.14: Results of the FICFB modelling tool: effect of the bed material circulation flow rate. 
4. Conclusion 
Two models are proposed in order to simulate biomass gasification in a dense fluidized bed and in a fast 
internally circulating fluidized bed. 
For each model are presented the assumptions made, the reactions considered and the molar and enthalpy 
balance equations. 
The effect of steam to biomass mass ratio, bed temperature and steam mass flow rate is modelled by the 
dense fluidized bed gasifier modelling tool. The results show that the model succeeds in predicting the 
experimental findings. Besides, results highlight that: 
 A rise in the steam to biomass mass ratio increases char and gas residence time in the gasifier 
as well as steam partial pressure, promoting char steam-gasification, water-gas shift and tars 
steam-reforming reactions; 
 A rise in the bed temperature favors tars steam-reforming and char steam-gasification reactions. 
However, it does not significantly affect the water-gas shift reaction; 
 A rise in the steam mass flow rate decreases char and gas residence time in the gasifier, 
disfavoring char steam-gasification, water-gas shift and tars steam-reforming reactions. 
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The FICFB biomass gasification model predictions, confirmed by the experimental results presented in 
Chapter 4, lead to the following conclusions: 
 Olivine oxidation/reduction cycles in the FICFB unit lead to oxygen transport from the 
combustor to the gasifier; 
 An increase in bed material circulation flow rate mainly decreases the char residence time in the 
gasifier, disfavoring char steam-gasification reaction. However, the gas residence time is not 
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List of symbols 
Ci: molar concentration of the component i in the gaseous phase (mol.m-3) 
cpi: molar heat capacity of component i (J.mol-1.K-1)  
𝑐𝑝𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠: mass heat capacity of biomass (J.mol
-1.K-1) 
𝑐𝑝𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒: mass heat capacity of olivine (J.kg
-1.K-1) 
dbiomass: initial biomass equivalent spherical diameter (µm) 
dc: instantaneous diameter of char particles (m) 
dc,0: initial char diameter (m) 
𝐹𝑑𝑎𝑓,𝐵: dry ash free biomass feeding rate (kg.h
-1) 
FH2O: steam mass flow rate (kg.h-1) 
FH2O/Fdaf,B: steam to biomass mass ratio (kgH2O.kgdaf,B-1) 
𝐻𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠,1
𝑇 : enthalpy flux of biomass in the stream 1 (J.s-1) 
𝐻𝑖,𝑗
𝑇 : enthalpy flux of the component i in the stream j at the temperature T (J.s-1) 
𝐻𝑗
𝑇: enthalpy flux of a stream j for a temperature T (J.s-1) 
𝐻𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒,𝑗
𝑇 : enthalpy flux of olivine in the stream j at the temperature T (J.s-1) 
Ke: thermodynamic equilibrium constant (-) 
LHVbiomass: biomass LHV (J.mol-1). 
mp: olivine inventory in the gasifier (kg) 
MB: biomass molar weight (kg.mol-1) 
Mchar: char molar weight (kg.mol-1) 
MH2O: water molar weight (kg.mol-1) 
?̇?𝑜𝑙𝑖𝑣𝑖𝑛𝑒,𝑗: mass flow rate of olivine in the stream j (kg.s
-1) 
?̇?𝑑𝑟𝑦,𝐵: dry ash free molar biomass feeding rate (mol.h
-1) 
?̇?𝑖: molar flow rate of component i (mol.h
-1) 
?̇?𝑖,𝑗: molar flow rate of the component i in the stream j (mol.s
-1) 
?̇?𝑖
𝐴𝑖𝑟: molar flow rate of the component i introduced in the combustor through air stream (mol.s-1) 
?̇?𝑖
𝑒,𝐺: molar flow rate of tar i at the inlet of the gasifier (i.e. produced by biomass pyrolysis) (mol.s-1) 
?̇?𝑖
𝑒,𝐺𝑁: molar flow rate of the component i introduced in the combustor through natural gas stream 
(mol.s-1) 
?̇?𝑖
𝑠,𝐶: molar flow rate of the component i at the outlet of the combustor (mol.s-1) 
?̇?𝑖
𝑠,𝐺: molar flow rate of the component i at the outlet of the gasifier (mol.s-1) 
P: total pressure in the gasifier (Pa) 
PH2O: steam partial pressure in the gasifier (atm) 
Pi: component i yield (Nm3.kgdaf,B-1) 
PG: syngas yield (Nm3.kgdaf,B-1) 
P°i: partial pressure of the component i in the gaseous phase (Pa) 
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R: gas constant (8.314 J.mol-1.K-1) 
RSG: char steam-gasification reaction rate (mol.s-1.m-3) 
RWGS: water-gas shift reaction rate (mol.s-1.m-3) 
𝑅𝑐𝑜𝑚𝑏
𝐶ℎ𝑎𝑟 : reaction rate of char combustion (mol.s-1) 
𝑅𝑐𝑜𝑚𝑏
𝑖 : reaction rate of component i combustion (mol.s-1) 
𝑅𝑆𝑅
𝑖 : tars consumption rate (mol.s-1) 
T: temperature in the gasifier (K) 
Tref: reference temperature (K) 
Umf: minimum fluidization velocity (m.s-1) 
Ut,char: char terminal settling velocity (m.s-1) 
𝑉𝑔𝑎𝑧: volume of gas in the gasifier (m
3) 
?̇?𝑔𝑎𝑠: gas volumetric flow rate at the gasifier outlet (m
3.s-1) 
𝑉𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺 : volume of char in the dense fluidized bed of the gasifier (m3) 
Wc: mass fraction of char formed during biomass pyrolysis (-) 
Xcomb: natural gas combustion conversion rate (-) 
XSG: char steam-gasification conversion rate (-) 
XSR: steam-reforming conversion rate (-) 
XWGS: CO water-gas shift conversion rate (-) 
𝑋𝑐𝑜𝑚𝑏
𝐶ℎ𝑎𝑟 : char combustion conversion rate (-) 
𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑑𝑟𝑦: biomass ash content with dry biomass basis (kgash.kgdry,B-1) 
𝑋𝐻
𝑑𝑟𝑦: biomass moisture content with dry biomass basis (kgH2O.kgdry,B-1) 
XcG: carbon conversion rate (-) 
𝑋𝑎𝑠ℎ
𝑤𝑒𝑡: biomass ash content with wet biomass basis (kgash.kgwet,B-1) 
𝑋𝐻
𝑤𝑒𝑡: biomass moisture content with wet biomass basis (kgH2O.kgwet,B-1) 
Greek symbols 
αi: stoichiometric coefficient, in the pyrolysis reaction model, of the non-condensable component i 
(moli.moldaf,B-1) 
βChar: stoichiometric coefficient of char in the pyrolysis reaction model (molChar.moldaf,B-1) 
γC6H6: stoichiometric coefficient of C6H6 in the pyrolysis reaction model (molC6H6.moldaf,B-1) 
γC7H8: stoichiometric coefficient of C7H8 in the pyrolysis reaction model (molC7H8.moldaf,B-1) 
γC10H8: stoichiometric coefficient of C10H8 in the pyrolysis reaction model (molC10H8.moldaf,B-1) 
γTAR: stoichiometric coefficient of tars in the pyrolysis reaction model (moltar.moldaf,B-1) 
ΔH2O: water vapour moles number, interring the reactor as biomass moisture (molH2O.moldaf,B-1) 
∆𝐻𝑓,𝑏𝑖𝑜𝑚𝑎𝑠𝑠
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓): enthalpy of formation of biomass at the reference temperature (J.mol
-1) 
∆𝐻𝑓,𝐶𝑂2
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓): enthalpy of formation of CO2 at the reference temperature (J.mol
-1) 
∆𝐻𝑓,𝐻2𝑂𝑠
0 (𝑇𝑟𝑒𝑓): enthalpy of formation of steam at the reference temperature (J.mol
-1) 




0 (𝑇𝑟𝑒𝑓): enthalpy of formation of the component i at the temperature Tref (J.mol
-1) 
ε: average bed voidage (-) 
ρbiomass: biomass density (kg.m-3) 
𝜌𝑐ℎ𝑎𝑟: char density (kg.m
-3) 
𝜌𝑜𝑙: olivine density (kg.m
-3) 
σH2O: stoichiometric coefficient of produced water vapour in the pyrolysis reaction model 
(molH2O.moldaf,B-1) 
𝜏𝑔𝑎𝑠: gas residence time (s) 
𝜏𝑐ℎ𝑎𝑟
𝐺 : char residence time in the gasifier (s) 
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Conclusions générales et perspectives 




L’ensemble des travaux de cette étude possède un objectif commun : la compréhension des phénomènes 
hydrodynamiques et réactifs, couplés, se produisant au sein d’un réacteur de pyrogazéification de la 
biomasse en lit fluidisé circulant. 
L’ensemble des conclusions tirées pour chacun des chapitres est récapitulé ci-dessous. Les perspectives 
mises en lumière par ces études sont également regroupées à la fin de cette conclusion générale. 
Chapitre 2 : Présentation du pilote expérimental de pyrogazéification de la biomasse en lit fluidisé 
circulant 
Le pilote expérimental en fonctionnement au LGC a été décrit de manière détaillée. De mêmes, les 
caractéristiques des particules de biomasse et d’olivine employées, ainsi que les protocoles de démarrage 
et d’arrêt de l’unité ont également été présentés. 
La description du pilote expérimental a compris les éléments suivants : 
 Alimentation biomasse (1 – 20 kg.h-1) :  
o Contrôle du débit par extracteur vibrant ; 
o Introduction de la biomasse par vis sans fin (en série avec l’extracteur) ; 
 Gazéifieur (750 – 900 °C) : 
o Diamètre intérieur : 214 mm ; 
o Hauteur : 2,5 m ; 
o Cyclone : diamètre 124 mm, diamètre de coupure 10 µm ; 
 Déverse : 
o Diamètre intérieur : 55 mm ; 
o Longueur : 0,81 m ; 
 Combusteur (750 – 950 °C) : 
o Diamètre intérieur : 104 mm ; 
o Hauteur : 7 m ; 
o Canne d’injection d’air secondaire : diamètre intérieur 18 mm, position verticale 
15 cm du distributeur ; 
o Cyclone : diamètre 200 mm, diamètre de coupure 10 µm ; 
 Standpipe : 
o Diamètre intérieur : 68 mm ; 
o Hauteur : 5,5 m. 
Les différents circuits de gaz entrants dans le pilote ont également été décrits : 
 Circuit d’air : fluidisation gazéifieur, standpipe et base du combusteur, entraînement le long du 
combusteur ; 
 Circuit d’azote : fluidisation gazéifieur ; 
 Circuit de vapeur d’eau : fluidisation gazéifieur et standpipe ; 
 Circuit de gaz naturel : combustion dans le combusteur. 
Le système d’échantillonnage et d’analyse du gaz de synthèse produit (sortie du gazéifieur) ainsi que 
des fumées (sortie du combusteur) est présenté. 
Les organes de mesure ont également été décrits. Ceux-ci permettent la mesure des débits (air, azote, 
vapeur, gaz naturel), des pressions, des températures ainsi que du débit de solide circulant entre les deux 
réacteurs. 
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De même, les systèmes de traitement des gaz issus du pilote ont également été abordés : 
 Circuit de traitement des gaz : chambres de post-combustion, chambre de mélange, condenseur 
partiel, dilution des fumées par de l’air frais, filtration, évacuation à l’atmosphère. 
Chapitre 3 : Etude hydrodynamique d’un lit fluidisé circulant à haute température : application 
à la gazéification de la biomasse 
Le comportement hydrodynamique du pilote a été étudié de la température ambiante jusqu’à 950 °C. A 
partir de l’ensemble des résultats expérimentaux obtenus, les conclusions suivantes ont pu être 
avancées : 
Etude des réacteurs découplés : 
L’effet de plusieurs paramètres opératoires, tels que la température du lit, le diamètre moyen des 
particules de média fluidisés et la nature du gaz de fluidisation, sur les propriétés de fluidisation telles 
que la vitesse et le degré de vide au minimum de fluidisation ainsi que le degré de vide moyen du lit 
fluidisé dense, a été étudié. A partir des résultats expérimentaux, des corrélations ont été proposées. 
Celles-ci peuvent être utilisées pour le dimensionnement de gazéifieurs industriels. 
Etude des réacteurs couplés : 
L’effet de la température, de la vitesse du gaz de transport, de l’inventaire de média et de la nature du 
média fluidisé, sur le débit de circulation de solides dans un réacteur à lit fluidisé circulant, a été présenté. 
Les résultats ont montré que, dans nos conditions expérimentales : 
 L’allure de la courbe d’évolution du débit de média circulant en fonction de la vitesse du gaz 
est en forme de S ; 
 La vitesse de transport des particules n’est que faiblement affectée par la température du lit et 
l’inventaire solide. Elle semble être proportionnelle à la vitesse terminale de chute libre des 
particules de média. La corrélation proposée par Perales et al. (1991) permet d’estimer 
correctement cette vitesse caractéristique ; 
 Au-delà de la vitesse de transport, le débit de média circulant dépend principalement de 
l’inventaire de média et de la vitesse du gaz. Pour un même inventaire et une même vitesse de 
gaz, il est indépendant de la température ; 
 Au-delà d’une certaine vitesse, le débit de média circulant se stabilise. Sa valeur sur ce plateau 
n’est pas affectée par la température mais dépend fortement de l’inventaire de média. 
En outre, les paramètres clés pour le contrôle du débit de média circulant sont la vitesse de transport au 
combusteur et l’inventaire de média. Une augmentation de ces paramètres conduit à un plus grand débit 
de circulation. En revanche, la température et la nature du média n’ont montré aucune influence sur la 
vitesse de transport ou le débit de circulation. 
Chapitre 4 : Etude de la gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense et circulant 
L’étude de la gazéification de la biomasse a été réalisée en lit fluidisé dense et circulant afin d’améliorer 
la compréhension des phénomènes couplés hydrodynamiques et réactifs s’y déroulant. 
Etude de la gazéification dans le gazéifieur découplé : 
La gazéification de particules de sciure de hêtre a été réalisée dans un lit fluidisé dense contenant des 
particules d’olivine. L’effet de la température, de la vitesse du gaz de fluidisation, de la fraction molaire 
en vapeur d’eau dans le gaz de fluidisation, du rapport massique (débit de vapeur d’eau)/(débit de 
biomasse) et de l’inventaire de média, a été étudié. Les résultats expérimentaux ont montré que : 
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 Le gaz de synthèse produit est riche en H2 avec des fractions molaires en hydrocarbures légers 
(CH4, C2H2, C2H4, et C2H6) pouvant dépasser 10 %. Ses haut PCI et rapport molaire H2/CO 
rendent son utilisation possible dans de nombreuses applications ; 
 Le taux de production de gaz augmente avec la température du lit, le rapport (débit de vapeur 
d’eau)/(débit de biomasse), la fraction molaire en vapeur d’eau dans le gaz de fluidisation et 
l’inventaire de média. En revanche, il diminue lorsque la vitesse du gaz de fluidisation dépasse 
4.Umf ; 
 La composition du gaz de synthèse dépend fortement du ratio (débit de vapeur d’eau)/(débit de 
biomasse) ainsi que de la fraction molaire en vapeur d’eau dans le gaz de fluidisation. 
La comparaison entre les essais réalisés avec du sable et ceux réalisés avec de l’olivine comme média a 
montré que les particules d’olivine favorisent les réactions de craquage et vapo-reformage des goudrons 
ainsi que de water-gas shift. 
Les résultats ont également montré que l’utilisation de granulés de hêtre, au lieu de la sciure, conduit à 
un plus grand taux de production de gaz sans affecter la composition. 
Enfin, dans les conditions opératoires retenues, les goudrons sont majoritairement composés de benzène, 
toluène et naphtalène. En outre, la concentration massique en goudrons diminue lorsque le rapport (débit 
de vapeur d’eau)/(débit de biomasse) augmente. 
Etude de la gazéification en lit fluidisé circulant : 
La gazéification de granulés de bois de hêtre a été réalisée dans un réacteur à lit fluidisé circulant 
contenant des particules d’olivine. Après avoir présenté un essai de référence, l’effet de la vitesse du 
gaz de fluidisation, de la température du gazéifieur et du rapport massique (débit de vapeur d’eau)/(débit 
de biomasse) a été étudié. Les résultats ont montré les mêmes tendances que celles observées dans un 
lit fluidisé dense chauffé électriquement : 
 La taux de production de gaz de synthèse augmente avec la température du lit et le rapport 
massique (débit de vapeur d’eau)/(débit de biomasse). En revanche, il diminue lorsque la vitesse 
du gaz de fluidisation dépasse 5.Umf : 
 Le rapport molaire H2/CO dépend du rapport (débit de vapeur d’eau)/(débit de biomasse) et du 
débit de vapeur d’eau. 
En outre, la détermination du diamètre des particules de char à la base du combusteur a montré que ces 
particules ont un diamètre moyen entre 410 et 650 µm. 
De manière similaire aux résultats obtenus en lit fluidisé dense, les goudrons formés sont principalement 
composés de benzène, toluène et naphtalène. 
Enfin, les résultats ont montré qu’une augmentation du débit de média circulant conduit à une diminution 
du taux de production de gaz de synthèse, en raison d’un temps de séjour du char plus faible dans le 
gazéifieur. 
Chapitre 5 : Modèles de simulation de la gazéification de la biomasse en lit fluidisé circulant 
Dans ce chapitre, deux modèles ont été proposés dans le but de simuler la gazéification de la biomasse 
en lit fluidisé dense ainsi qu’en lit fluidisé circulant. 
Pour chaque modèle ont été présentées les hypothèses émises, les réactions considérées ainsi que les 
équations du bilan de matière et d’enthalpie. 
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Modélisation de la gazéification en lit fluidisé dense : 
L’effet du rapport (débit de vapeur d’eau)/(débit de biomasse), de la température et du débit de vapeur 
d’eau a été simulé par le modèle de gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense. Les résultats ont 
montré que le modèle prédit correctement les résultats expérimentaux et confirme les interprétations 
proposées dans le Chapitre 4 : 
 Une augmentation du rapport (débit de vapeur d’eau)/(débit de biomasse) augmente les temps 
de séjour du char et du gaz, ainsi que la pression partielle en vapeur d’eau, qui à leur tour 
favorisent les réactions de vapo-gazéification du char, de water-gas shift et de vapo-reformage 
des goudrons ;  
 Une augmentation de la température favorise les réactions de vapo-reformage des goudrons et 
de vapo-gazéification du char. En revanche, elle a peu d’effet sur la réaction de water-gas shift ; 
 Une augmentation du débit de vapeur d’eau diminue le temps de séjour du char et du gaz dans 
le gazéifieur, ce qui défavorise les réactions de vapo-gazéification de char, de water-gas shift et 
de vapo-reformage des goudrons. 
Modélisation de la gazéification en lit fluidisé circulant : 
Les prédictions du modèle de gazéification en lit fluidisé circulant, confirmées par les résultats 
expérimentaux du Chapitre 4, ont permis de tirer les conclusions suivantes : 
 Les cycles d’oxydo-réduction de l’olivine dans le réacteur à lit fluidisé circulant conduisent à 
un transport d’oxygène du combusteur vers le gazéifieur ; 
 Une augmentation du débit de média circulant diminue le temps de séjour du char dans le 
gazéifieur, défavorisant ainsi la réaction de vapo-gazéification. En revanche, le temps de séjour 
du gaz n’est pas affecté par ce paramètre. 
 




Pour compléter ce travail, les travaux de recherche suivant peuvent être envisagés : 
 L’étude de la distribution de temps de séjour du gaz dans l’unité pilote en fonctionnement à 
chaud. Cette étude doit permettre de mieux comprendre le comportement de la phase gazeuse 
dans le gazéifieur et le combusteur ; 
 L’amélioration du modèle de simulation du réacteur de gazéification de la biomasse en lit 
fluidisé circulant. Cette perspective comprend : 
o La modélisation du combusteur. Le modèle doit tenir compte des bilans de population, 
de quantité de mouvement et de matière sur les phases, ainsi que de l’échange thermique 
entre les phases solide et gazeuse, en tenant compte de la réaction de combustion de 
char à l’échelle locale. Ce modèle a déjà été réalisé dans le cadre des travaux de Wahl 
et al. (2013) et doit être couplé au modèle présenté dans ce travail (Chapitre 5) ; 
o L’intégration de lois cinétiques adaptées à nos conditions. Les travaux en cours de 
Mathieu Morin, portant sur l’étude des réactions élémentaires de combustion et de 
gazéification du char de hêtre, ainsi que de craquage des goudrons modèles en lit 
fluidisé dense, ont conduit à l’élaboration de lois cinétiques adaptées à la gazéification 
de bois de hêtre en lit fluidisé circulant. Ces lois cinétiques doivent être intégrées aux 
modèles présentés dans ce travail. 
Par ailleurs, les tensions qui commencent à apparaître sur le marché du bois incitent à se tourner vers 
d’autres ressources lignocellulosiques, telles que les résidus agricoles, les déchets verts municipaux ou 
d’autres types de déchets (déchets lignocellulosiques, boues de stations d’épuration (STEP), digestats 
obtenus lors de la méthanisation des ordures ménagères (OM) et boues de STEP …). Suivant les cas, 
ces biomasses sont vues comme des effluents à traiter dont le coût peut être parfois nul ou négatif. En 
revanche, certaines biomasses résidus ont des propriétés qui pourraient être favorables à la gazéification, 
telles que certains types de minéraux pouvant améliorer la cinétique de réaction. L’objectif des travaux 
en cours au sein de notre équipe est d’évaluer la faisabilité technique et économique de la transformation 
de ces déchets en gaz de synthèse par les procédés de pyrogazéification. Le gaz ainsi obtenu peut être 
valorisé par différents scénarios : production de chaleur, cogénération (production d’électricité et de 













Annexe A: Présentation détaillée des grandeurs mesurées et enregistrées 
L’ensemble des dénominations des appareils et des capteurs respecte la nomenclature industrielle des 
Plans de Circulation des Fluides (PCF). Le premier groupe de lettres indique la grandeur mesurée et si 
elle est enregistrée ou non. La lettre du second groupe indique l’élément sur lequel est situé l’organe de 
mesure, et le nombre associé est son identifiant (Tableau A.1 et Tableau A.2). 
 Nomenclature des grandeurs mesurées (première ou deux premières lettres) : 
o F : débit ; 
o DP : pression différentielle ; 
o T : température ; 
o W : masse ; 
o Z : fréquence ; 
 Nomenclature de l’état de la mesure (lettre avant le tiret) : 
o R : grandeur enregistrée ; 
o SL : seuil sécurité sur valeur basse de la grandeur mesurée ; 
o SH : seuil sécurité sur valeur haute de la grandeur mesurée ; 
 Nomenclature des éléments (après le tiret) : 
o B : alimentation biomasse ; 
o C : combusteur ; 
o D : déverse ; 
o G : gazéifieur ; 


































WR-B01 1 Masse biomasse mesurée et transmise par les pesons 
ZR-B01 2 Fréquence de vibration de l’extracteur vibrant 
ZR-B02 2 Fréquence de rotation de la vis de transfert d’Archimède 
 3 Entrée vide 
 4 Entrée vide 
 5 Entrée vide 
 6 Entrée vide 
 7 Entrée vide 










 FR-Ga 9 Débitmètre Fluidisation Gazéifieur à froid (0-75 Nm
3.h-1) 
FR-Gb 10 Débitmètre Fluidisation Gazéifieur à chaud (0-13 Nm3.h-1) 
 11 Entrée vide 
FR-C01a 12 Débitmètre Fluidisation Combusteur à froid (0-18 Nm3.h-1) 
FR-C01b 13 Débitmètre Fluidisation Combusteur à chaud (0-3,1 Nm3.h-1) 
FR-C02a 14 Débitmètre Entrainement Combusteur à froid (0-230 Nm3.h-1) 
FR-C02b 15 Débitmètre Entrainement Combusteur à chaud (0-18 Nm3.h-1) 










 TR-G01 17 Lit fluidisé gazéifieur, type K 
TR-G02 18 Lit fluidisé gazéifieur, type K 
TR-G03 19 Lit fluidisé gazéifieur, type K 
TR-G04 20 Lit fluidisé gazéifieur, type K 
TR-G05 21 Freeboard gazéifieur, type K 
TR-G06 22 Freeboard gazéifieur, type K 
TR-G07 23 Freeboard gazéifieur, type K 










 TR-B01 25 Paroi vis alimentation biomasse 
TRSH-G00a 26 Sécurité haute température gazéifieur 
TRSH-G00b 27 Régulation PID température gazéifieur 
 28 Entrée vide 
 29 Entrée vide 
 30 Entrée vide 
PRSH-G00 31 Sécurité pression haute gazéifieur (0-500mbar) 










 PDR-G02 33 Lit fluidisé gazéifieur (0-250mbar) 
PDR-G03 34 Lit fluidisé gazéifieur (0-250mbar) 
PDR-G04 35 Lit fluidisé gazéifieur (0-250mbar) 
PDR-G05 36 Lit fluidisé gazéifieur (0-250mbar) 
PDR-G06 37 Freeboard gazéifieur (0-50mbar) 
PDR-G07 38 Freeboard gazéifieur (0-50mbar) 
PDR-G08 39 Cyclone gazéifieur (+/- 25 mbar) 
 40 Entrée vide 

































FR-C01a 1 Débitmètre Fluidisation Combusteur à froid (0-18 Nm3.h-1) 
FR-C01b 2 Débitmètre Fluidisation Combusteur à chaud (0-3,1 Nm3.h-1) 
FR-C02a 3 Débitmètre Entrainement Combusteur à froid (0-230 Nm3.h-1) 
FR-C02b 4 Débitmètre Entrainement Combusteur à chaud (0-18 Nm3.h-1) 
FR-S 5 Débitmètre Fluidisation Standpipe (0-13 Nm3.h-1) 
TRSH-C00a 6 Sécurité température haute préchauffeur combusteur #a 
TRSH-C00b 7 Sécurité température haute préchauffeur combusteur #b 










 TRSH-C00d 9 Sécurité température haute préchauffeur combusteur #d 
 10 Entrée vide 
SolidFlow 11 Débitmètre solide circulant 
 12 Entrée vide 
TR-C01 13 Combusteur, type K 
TR-C02 14 Combusteur, type K 
TR-C03 15 Combusteur, type K 










 TR-C05 17 Combusteur, type K 
TR-C06 18 Combusteur, type K 
TR-C07 19 Combusteur, type K 
TR-C08 20 Combusteur, type K 
TR-C09 21 Combusteur, type K 
TR-S01 22 Standpipe, type K 
TR-S02 23 Standpipe, type K 










 PSRH-C00 25 Sécurité pression haute combusteur (0-500mbar) 
PDR-C01 26 Lit fluidisé combusteur (0-250mbar) 
PDR-C02 27 Lit fluidisé combusteur (0-250mbar) 
PDR-C03 28 Lit fluidisé combusteur (0-100mbar) 
PDR-C04 29 Lit fluidisé combusteur (0-50mbar) 
PDR-C05 30 Lit fluidisé combusteur (0-25mbar) 
PDR-C06 31 Lit fluidisé combusteur (0-25mbar) 










 PDR-S01 33 Bas standpipe (+/- 100mbar) 
PDR-S02 34 Bas standpipe (+/- 100mbar) 
PDR-S03 35 Haut standpipe (+/- 100mbar) 
PDR-S04 36 Haut standpipe (+/-50mbar) 
PDR-S05 37 Haut standpipe (+/-50mbar) 
TRSH-C00a 38 Alarme haute température combusteur 
TRSH-C00b 39 Régulation PID température combusteur 
 40 Entrée vide 






Appendix B: Bubble fraction estimation 
The bubble fraction in the bed 𝜹𝑩 can be estimated from the following equations (Davidson et al. (1963), 
Mori et al. (1975)): 
                                                                         𝛿𝐵 =
𝑈 − 𝑈𝑚𝑓
𝑈𝑏
                                                             (𝐵1) 
                                                        𝑈𝑏 = (𝑈 − 𝑈𝑚𝑓) + 0.711 ⋅ (𝑔 ⋅ 𝑑𝐵̅̅̅̅ )
1
2⁄                                   (𝐵2) 




)                               (𝐵3) 
                                 𝑑𝐵𝑚 = 0.64 ⋅ [𝐴𝑐 ⋅ (𝑈 − 𝑈𝑚𝑓)]
0.4
= 𝐶11 ⋅ (𝑈 − 𝑈𝑚𝑓)
0.4
                       (𝐵4) 








= 𝐶12 ⋅ (𝑈 − 𝑈𝑚𝑓)
0.4
                          (𝐵5) 
where C11 and C12 are numbers depending on reactor and gas distributor geometry. Combining 
Equations B3 to B5 gives the bubble mean diameter depending only on the excess gas velocity, as:  
             𝑑𝐵̅̅̅̅ = (𝑈 − 𝑈𝑚𝑓)
0.4




)]                 (𝐵6) 






Appendix C: Uncertainty assessment 
Uncertainty assessment is carried out for each experiment performed, using the concepts and procedures 
reported by Coleman et al. (2009). In this work, uncertainty ΔY is defined as the experimental error, 
being the difference between the experimentally determined value and the true value of a given 
performance criteria Y. This error is mainly due to the instruments accuracy. Indeed, even the most 
carefully calibrated instruments have errors associated with the measurements. The experimental 
uncertainties of the performance criteria defined above depend on the ones of the following p 
parameters: 
 The molar fraction of each component (Δyi). In order to estimate these uncertainties, several 
measurements of a standard gaseous mixture were performed. From the compositions measured, 
the standard deviation was calculated as in Equation C1: 
       𝑠𝑦𝑖 = [
1
𝑁𝑒 − 1







                                                       (𝐶1) 
Where 𝑠𝑦𝑖 is the standard deviation, Ne is the number of measurements repeated, Zi is the molar 
fraction of the component i measured and Zith is the theoretical molar fraction of the component 
i in the standard mixture. Usually, the evolution of the uncertainty of a parameter against this 
parameter is assumed to follow a Gauss curve. In addition, the estimate of an uncertainty of a 
given measurement of a physical parameter is commonly made at a 95-percent confidence level 
(Coleman et al. (2009)). From these assumptions, standard deviation 𝑠𝑦𝑖 can be multiplied by a 
k-factor, equal to 1.96, giving the uncertainty Δyi (International standard ISO 3534-1). Relative 
uncertainties of each component molar fraction are given in Table 4.10. The values reported 
only depend on the micro Gas Chromatograph accuracy and not on the operating conditions; 
 The biomass feeding rate (ΔFB). Biomass feeding rate in the gasifier is calculated from the 
evolution of the biomass hopper weight versus time at steady-state regime. By calculating the 
standard deviation of the temporal evolution of this parameter, and multiplying it by the k-factor 
mentioned above, a relative uncertainty of 15 % was estimated for each experiment; 
 The tracer gas volumetric flow rate (ΔFN2). Its uncertainty only depends on the graduation of 
the volumetric flowmeter used to measure this parameter. Its value was found to be between 4 
and 5 % for all the experiments; 
 The moisture and ash contents in the biomass (ΔXH and ΔXASH). The uncertainty of these 
parameters depend on the accuracy of the balance used for their determination. In this work, the 
uncertainty of these parameters is lower than 0.01 %. 
From these results, the uncertainty of a given performance criteria is defined as below: 





                                                                  (𝐶2)  
Where ΔY is the uncertainty of the performance criteria Y, pi is one of the parameters mentioned above 
(i.e. the molar fraction of each component, the biomass feeding rate, the tracer gas volumetric flow rate 
and the moisture and ash contents in the biomass), and Δpi is the uncertainty of the parameter i. 
For instance, the determination of uncertainty of syngas yield is presented below. Let’s remind that 
syngas yield is given by: 
  𝑃𝐺 =
∑ ?̇?𝑖𝑖≠𝑁2
𝐹𝑑𝑎𝑓,𝐵
                                                                             (𝐶3) 







| ⋅ ∆?̇?𝐻2 + |
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| ⋅ ∆?̇?𝐶𝑂 + |
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𝐹𝐵 ⋅ (1 − 𝑋𝐻) ⋅ (1 − 𝑋𝐴𝑆𝐻) 






𝐹𝐵 ⋅ (1 − 𝑋𝐻)2 ⋅ (1 − 𝑋𝐴𝑆𝐻)






𝐹𝐵 ⋅ (1 − 𝑋𝐻) ⋅ (1 − 𝑋𝐴𝑆𝐻)2
                                             (𝐶7) 
Regarding the uncertainty of ?̇?𝑖 , let’s precise that the volumetric flow rate of each component is 
calculated as below: 
                   ?̇?𝑖 = 𝑦𝑖 ⋅ ?̇?𝑇                                                                        (𝐶8)  
where: 
      ?̇?𝑇 =
?̇?𝑁2
𝑦𝑁2
                                                                          (𝐶9) 




| ⋅ ∆𝑦𝑖 + |
𝜕?̇?𝑖
𝜕?̇?𝑁2
| ⋅ ∆?̇?𝑁2 + |
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𝜕𝑦𝑁2
| ⋅ ∆𝑦𝑁2                                 (𝐶10)  
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Résumé : 
La conversion thermochimique de la biomasse en lit fluidisé circulant permet la production d’un gaz à 
haute valeur ajoutée, utilisable dans de nombreuses applications. L’objectif de ces travaux est de mieux 
comprendre et modéliser les phénomènes couplés, hydrodynamiques et réactifs, se déroulant en lit 
fluidisé circulant.  
Dans un premier temps, un pilote de pyrogazéification de 20 kg/h de biomasse en lit fluidisé circulant a 
été conçu. L’étude hydrodynamique de ce pilote a ensuite été réalisée entre 20 et 950 °C. Les résultats 
ont permis d’établir des règles de design et de fonctionnement de réacteurs de gazéification en lit fluidisé 
circulant. 
Dans un second temps, une étude de la pyrogazéification de la biomasse a été réalisée en lit fluidisé 
dense ainsi qu’en lit fluidisé circulant, entre 750 et 850 °C. L’étude de l’influence de nombreux 
paramètres opératoires (températures, pression partielle de la vapeur d’eau, débit de biomasse, débit de 
circulation, inventaire et nature du média, forme de la biomasse) sur les performances de la gazéification 
a permis d’identifier les paramètres clés permettant de contrôler la composition ainsi que le volume de 
gaz de synthèse produit. Par ailleurs, à partir des résultats expérimentaux, un schéma réactionnel est 
proposé pour la pyrolyse de la biomasse étudiée.  
Enfin, un outil de modélisation du réacteur de gazéification de la biomasse en lit fluidisé dense et 
circulant, intégrant les réactions de pyrolyse, de gazéification, de water-gas shift et de reformage des 
goudrons a été développé et validé sur les résultats expérimentaux. 




The biomass thermochemical conversion in fast internally circulating fluidized bed (FICFB) allows 
producing a high-added value syngas that can be used in many end-use applications. This work aims to 
better understand and model the coupled phenomena, hydrodynamic and reactive, occurring in FICFB 
processes. 
In a first time, a 20 kg/h FICFB biomass pyrogasification pilot was designed and erected. Then, the 
hydrodynamic study of this pilot was carried out between 20 and 950 °C. Results led to propose some 
design and operation rules for FICFB gasifiers. 
In a second time, biomass pyrogasification was studied in a dense fluidized bed (DFB) as in a FICFB, 
between 750 and 850 °C. From the survey of the effect of numerous operating parameters (temperatures, 
steam partial pressure, biomass feeding rate, circulation flow rate, bed material inventory and nature, 
biomass shape) on the gasification performances, the key parameters for the control of produced syngas 
volume and composition were identified. 
Finally, a modelling tool of DFB and FICFB biomass gasifiers, integrating pyrolysis, gasification, water-
gas shift and tars reforming reactions was developed and validated on the experimental results. 
Keywords: Gasification, biomass, dense fluidized bed, fast internally circulating fluidized bed, syngas, 
hydrodynamic 
 
